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NOMENCLATURA 
NOMENCLATURA 
A, B, C= polinômios em termos do operador z-1; 
Ai, Bi e Ci =constantes da Equação de Antoine (equaçã.o 3.24); 
Av =área do prato; 
APC = concentração média dos produtos; 
atraso = atraso ou tempo morto do processo; 
CAP =fator de capacidade (equação 2.1 ); 
CpG = capacidade calorífica da fase gasosa; 
Cp1 = capacidade calorífica da fase líquida; 
D = vazão molar de destilado; 
Dm1n = valor mínimo admitido para a vazão de destilado; 
dt =tempo gasto na execução de subrotinas com a válvula na posição refluxo; 
dym = Ymk - Ymk-1; 
11 
e = constante da Equação de Francis que depende das unidades utilizadas. Para [Lwl = em, 
[p · ·]=mol/cm3 [L]=mol/min e=9345xl0-3 cm-}jmin% eh édadoemcm ffilSt,J ' ) ' ' .. 'OW ' 
e( t) = sequência de variáveis randômicas independentes; 
f= parâmetro (critérios de controle); 
( V
1 (P- P"')J FP = fator de Poynting = exp ' RT ' ; 
H;,j = entalpia molar do vapor do componente i puro a 1j; 
biJ = entalpia molar do líquido do componente i puro a Ti; 
Hi = entalpia molar do vapor no prato j; 
hi = entalpia molar do líquido no prato j; 
how =altura de líquido acima do vertedor; 
hw =altura do vertedor; 
( ~H7ap)1 =calor latente de condensação do vapor i puro na temperatura do prato I; 
( ~H7ap)NP+ 1 = calor latente de vaporização do líquido i puro na temperatura do refervedor; 
(~vapt )1 = calor latente de condensação do vapor saindo do prato 1 (topo da coluna); llllS . 
( MI:i~t)NP+l = calor latente de vaporização do líquido no refervedor; 
J = número de pontos considerados na média móvel; 
K1 , K2 =parâmetros obtidos no simulador (equação 9.2); 
K(t) =ganho do processo (equação 7.6); 
Kc = ganho do controlador (valor positivo); 
Lj =vazão molar de líquido que deixa o prato j; 
Lo =vazão molar de líquido que retoma à coluna (refluxo); 
Lw comprimento do vertedor; 
Mb = número de moles no refervedor; 
Mbn = número de moles da carga inicial; 
Mj = acúmulo molar de líquido no prato j; 
N = comprimento de memória assintótica; 
NC = número de componentes; 
nmed = número de pontos considerados na média comum; 
NP = número de pratos; 
P = pressão do sistema; 
P( t) = matriz de covariância; 
P; = número de moles do produto i; 
P:" (T) =pressão de saturação de i na temperatura T; 
Pot = potência fornecida ao refervedor; 
Qc = potência perdida pelo condensador; 
q; =parâmetro UNIQUAC; 
R= razão de refluxo= LJD; 
ReontmJe= razão de refluxo calculada pelo controlador; 
r;= parâmetro UNIQUAC; 
~ = valor atual de R; 
Rk-i = valor de R há i instantes de amostragem; 
R.nm = razão de refluxo mínimo; 
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Rsp = razão de refluxo necessária para manter a composição do destilado no valor especificado na 
ausência de ruídos e perturbações; 
S1 =número de moles da fração intermediária i; 
t =tempo; 
Ta= período de amostragem; 
T, = temperatura critica; 
tD =tempo que a válvula passa na posição destilado; 
T,b. =temperatura normal de ebulição; 
Ti =temperatura no prato j; 
tL =tempo que a válvula passa na posição refluxo; 
t 1linh• =tempo de espera da válvula na posição refluxo; 
hoT = tempo total da batelada; 
8t = passo de integração; 
u(t) =entrada do processo; 
Uk;- u;; =parâmetro UNIQUAC; 
VjL = volume molar do líquido saturado i; 
Vi =vazão molar de vapor que deixa o prato j; 
vr = volatilidade relativa; 
V ref = vazão de vapor efluente do refervedor; 
X= valor amostrado; 
xb = fração molar no refervedor; 
Xbo = fração molar na carga inicial; 
XD =fração molar no destilado; 
XD,méd;o = composição do destilado recolhido; 
xD,sP = especificação da fração molar no destilado ("set-point"); 
xij =fração molar do componente i na fase líquida no prato j; 
xs,; = fração molar de i na fração intermediária; 
Y = valor corrigido por filtragem digital; 
y( t) = saída do processo; 
:Y( t) = estimativa da saída do processo; 
Yij =fração molar do componente i na fase vapor no prato j; 
Ym = desvio do "set-point" = XD - XD,SP = Ytopo - XD,sP (condensador total); 
Ymk =valor atual da variável desvio; 
Ymk-; =valor de Ym há i instantes de amostragem; 
lV 
Ytopo= composição do mrus volátil no vapor do topo; 
a = parâmetro dos filtros de I' e 2ª ordem; 
a; , J3; =parâmetros (equação 7.2); 
o= parâmetro (critérios de controle); 
s =constante de proporcionalidade que relaciona o ganho á variável desvio (equação 9.4); 
e(t) = y(t)- y(t); 
.p(t) =vetor de entradas e srudas do processo; 
<!> = fração da carga inicial removida; 
<!> = <p i(T, P, y). 
I <p,"'(T,P)' 
<I><I>T (t) =matriz de informação; 
q:> ;(T, P, y) =coeficiente de fugacidade de i na mistura ; 
q:> i"' (T, P) =coeficiente de fugacidade de i puro nas condições de saturação; 
y i (x, T) =coeficiente de atividade de i; 
À= fator de esquecimento; 
B(t) =estimativas mais recentes dos parâmetros da equação (7.2); 
p ''"''·.i = massa específica do líquido no prato j (moi I unidade de volume ); 
u! = variância do ruído das medidas; 
L = medida do conteúdo de informações; 
subscritos: i= i-ésimo componente (1 $i::; NC); 
j = j-ésimo prato (I$ j $ NP); 
NP+ 1 = refervedor; 
o = condensador; 
sobrescrito: o = estado estacionário 
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RESUMO 
Os beneficios a serem ganhos com a automação de processos em batelada são 
muitos: aumento de produção, melhoria de qualidade, redução de custos e maior segurança 
operacional. A destilação em batelada, que está sendo largamente empregada na indústria, oferece 
grande flexibilidade de operação, porém o seu caráter não-linear e não-estacionário faz com que o 
controle e a automação se tomem um desafio. Os trabalhos experimentais sobre destilação em 
batelada são muito poucos, principalmente na área de controle. Além disso, os sistemas estudados 
apresentam comportamento ideal, não se encontrando nada na literatura a respeito de sistemas 
não-ideais. 
Considerando a carência de trabalhos práticos, o interesse pela automação de 
processos e a crescente importância da destilação em batelada, o presente trabalho estudou 
experimentalmente a operação de uma coluna de destilação em batelada em escala piloto 
controlada automaticamente por um microcomputador conectado "on-line" ao processo. A 
interface entre o micro e o processo foi feita através de uma placa conversora Analógica-
Digital/Digital-Analógica (ADIDA). Foram desenvolvidas estratégias de controle para manter 
constante a composição do destilado (variável controlada) variando-se a razão de refluxo 
(variável manipulada). 
A primeira etapa do trabalho consistiu na elaboração de um programa simulador da 
coluna, com o qual foram testadas diferentes estratégias de controle. Três estratégias que se 
mostraram eficientes a nível de simulação foram, então, implementadas na prática. São elas: 
controle adaptativo auto-ajustável, controle por antecipação baseado no balanço de massa e 
controle proporcional baseado na simulação da coluna. 
Para implementar experimentalmente os algoritmos de controle, foi necessário 
considerar alguns aspectos não presentes a nível de simulação, tais como inferência da 
composição e presença de ruídos nos sinais. Devido ao alto custo e complexidade dos medidores 
de composição, desenvolveu-se um método para inferência da composição de sistemas binários 
não-ideais a partir da medida de temperatura. Um termopar foi conectado na base e outro no topo 
da coluna. Para diminuir o nível de ruído da temperatura lida pelo computador, foram feitos testes 
com alguns filtros digitais. 
As subrotinas de filtragem digital e inferência da composição foram inseridas no 
programa de aquisição de dados e controle. A cada período de amostragem, as saídas analógicas 
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dos sensores de temperatura eram amplificadas, convertidas em sinais digitais, lidas e filtradas 
pelo computador. As temperaturas lidas eram utilizadas para inferência da composição da mistura 
no refervedor e do vapor no topo da coluna. A partir dos dados atuais e, a depender da estratégia 
de controle escolhida, dos dados passados, calculava-se a razão de refluxo necessária para manter 
a pureza do destilado no valor especificado. A razão de refluxo era, então, implementada através 
de uma válvula magnética controlada pelo computador. 
Os testes foram feitos com o sistema não-ideal etanollá§,'Ua e com o sistema ideal 
etanol/1-propanol. Os três controladores apresentaram bom desempenho. Comparando-se os 
resultados obtidos com as três estratégias de controle, pode-se concluir que, para uma mesma 
precisão de controle, a diferença entre os tempos de batelada não é significativa. Porém, o perfil 
de razão de refluxo do controlador por antecipação é mais suave do que os perfis obtidos com os 
controladores adaptativo e proporcional. 
A influência do nível de ruído das medidas de temperatura sobre a inferência da 
composição depende das propriedades termodinâmicas da mistura a ser destilada. Para o sistema 
etanol/água na faixa xm011 > 0,60 , foram observadas grandes oscilações nos valores de 
composição pois, nesse caso, a precisão de ± 1 •c não é suficiente para uma boa inferência. No 
entanto, para o binário etanol/1-propanol, essa precisão mostrou ser adequada para toda faixa de 
composição (O:s; XEtoH :s; 1,0). 
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1- INTRODUÇÃO 
O crescimento da Química Fina e o interesse por produtos de alto valor produzidos 
em pequena escala vêm estimulando o uso da destilação em batelada na indústria e incentivando 
os estudos para o melhor conhecimento dessa operação. 
A destilação contínua é geralmente empregada para grandes produções e quando o 
material a ser destilado apresenta vazão e composição razoavelmente constantes. Nesses casos, a 
operação contínua é mais econômica e de mais fácil controle. 
Quando o material a ser destilado varia em composição e/ou a quantidade não é 
muito grande (50 ton/dia ou menos, segundo Margetts, 1979), a destilação em batelada é 
preferível. A flexibilidade da coluna em batelada é uma das grandes vantagens em relação ao 
processo contínuo. Uma única coluna em batelada é capaz de separar uma grande variedade de 
misturas com composições diferentes, possibilitando a obtenção de produtos de diversas 
especificações. Tal tarefa no processo contínuo exigiria uma série de colunas interconectadas .. Por 
exemplo, se o material a ser destilado for uma mistura de NC componentes, uma única coluna em 
batelada seria suficiente para separar todos os componentes, enquanto que a operação contínua 
necessitaria de (NC-1) colunas. 
A vantajosa flexibilidade da destilação em batelada tem seu preço: o processo é 
fortemente não-linear e não-estacionário. Tais características dificultam a escolha da melhor 
estratégia de operação e a implementação do controle. Atualmente, a maioria das operações em 
batelada é feita com base em experiências passadas e em conjunto de regras (heurística). Porém, 
com a crescente valorização da qualidade na indústria, a automação e otimização de processos se 
tomaram essenciais. 
Os quatro principais beneficios a serem ganhos com a implementação do controle 
de processos em batelada são (Mehta, 1983): aumento de produção, melhoria de qualidade, 
redução de custos e maior segurança operacional. Tais fatores juntamente com a redução da 
razão custo/desempenho dos equipamentos microeletrônicos tomam atraente o emprego de 
microprocessadores no controle de processos em batelada. 
Capítulo l-Introdução 2 
1.1- Operação da Coluna em Batelada 
O líquido a ser destilado é carregado no refervedor. O calor fornecido a este 
determina a taxa de vapor produzido. No início da operação, trabalha-se com refluxo total (todo 
vapor condensado retoma à coluna) até que a composição do componente mais volátil no 
destilado atinja uma certa pureza desejada ou os perfis de concentração e temperatura 
permaneçam inalterados no tempo (equilíbrio). A partir daí, estabelece-se uma certa razão de 
refluxo e o destilado, rico no componente maís volátil, vai sendo coletado num reservatório. 
Quando a composição nesse reservatório atinge a especificação desejada, o destilado começa a 
ser recolhido em um outro recipiente, onde será coletada uma fração intermediária. Normalmente, 
entre as frações dos produtos (destilado com composição desejada) é necessário recolher frações 
intermediárias que são constituídas de material fora da especificação. Para NC produtos, serão 
recolhidas (NC-1) frações intermediárias. 
Alguns dos possíveis destinos das frações intermediárias são: 
1. Misturar todas as frações intermediárias e realizar uma nova destilação; 
2. Para cada uma das frações, fazer uma destilação binária; 
3. Carregar o refervedor com material fresco e alimentar as frações intermediárias num certo 
tempo e prato adequados durante a próxima batelada; 
4. Usar a primeira fração intermediária para preencher o tambor de refluxo ou a coluna antes da 
nova partida do equipamento em condições de refluxo total. 
Apesar de nem sempre ser a mais eficiente, a operação l é a mais simples e a mais 
largamente empregada. 
Quanto ao refluxo, podem ser adotadas as seguintes políticas: 
l . Operação a Razão de Refluxo Constante : neste caso, a composição do destilado varia com o 
tempo. 
2. Operação a Razão de Refluxo Variável : o refluxo é variado de tal forma que a composição 
do destilado se mantenha constante. 
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3. Operação a Razão de Refluxo Ótimo : adota-se uma política de refluxo visando a otimização 
de algum parâmetro (tempo de batelada, quantidade de destilado, custo operacional e outros). 
O calor fornecido ao refervedor pode ser mantido constante ou não. Mantendo-se 
constante a carga térmica, a vazão de vapor irá diminuindo ao longo do tempo, uma vez que a 
mistura no refervedor vai ficando mais rica nos componentes menos voláteis. Para que a vazão de 
vapor seja constante, é necessário que o calor fornecido ao refervedor seja gradualmente 
aumentado. 
As estratégias de operação da coluna em batelada são muitas. Não há ainda um 
procedimento sistemático para determinar a separação ótima do sistema. A pureza dos produtos é 
geralmente determinada pelo mercado ou por exigências das operações unitárias subsequentes à 
destilação, mas a quantidade a ser produzida deve ser escolhida com base numa análise econômica 
que leve em conta o tempo de destilação (produtividade), razão de refluxo (custos energéticos), e 
valor dos produtos. 
1.2- Objetivo do Trabalho 
É inegável a crescente importância da destilação em batelada na indústria química. 
Tal operação tem sido quase sempre realizada com base em experiências industriais passadas e os 
trabalhos voltados para o controle dessa operação são, na maioria, teóricos. Dessa forma, o 
presente trabalho tem como objetivo estudar experimentalmente as condições operacionais de 
uma coluna de destilação em batelada, controlando a operação automaticamente através de um 
microcomputador conectado "on-line" ao processo. A interface entre o micro e o processo será 
feita através da placa conversora Analógica-Digital/Digital-Analógica que permite ler 
temperaturas em pontos da coluna para inferência da composição e controlar a razão de refluxo e 
a potência fornecida ao refervedor. Estratégias de controle serão propostas, simuladas e testadas 
experimentalmente com o sistema não-ideal etanol/água. Para fins de comparação, serão 
realizados experimentos também com o sistema ideal etanol/1-propanol. 
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2- ANÁLISE DA LITERATURA 
Neste capítulo, será apresentada uma análise da literatura sobre o processo de 
destilação em batelada. De um modo geral, os trabalhos encontrados podem ser agrupados sob os 
seguintes tópicos: operação, otimização, controle e configurações alternativas. 
Os trabalhos que tratam sobre a operação das colunas em batelada apresentam 
estudos sobre a influência de alguns parâmetros de projeto e operação, como número de pratos, 
razão de refluxo, retenção de líquido e carga inicial sobre o grau de separação. Muitos autores se 
dedicaram à determinação de estratégias ótimas de operação. Porém, tais estratégias só podem 
ser implementadas na prática através do controle da destilação em batelada, assunto que começou 
a ser discutido na década de 80. Recentemente, a complexidade do cálculo da trajetória de refluxo 
ótimo bem como as dificuldades em implementá-la levaram ao estudo de configurações 
alternativas de colunas de destilação em batelada. 
A seguir, são apresentados e analisados alguns dos trabalhos mais importantes 
encontrados na literatura de acordo com os quatro tópicos citados acima. 
2.1- Operação 
A flexibilidade da destilação em batelada não só permite a separação de vàrias 
misturas nos mais diversos produtos, mas também possibilita que tal tarefa seja feita através de 
uma série de possibilidades de operação, como foi visto anteriormente. A escolha da melhor 
estratégia operacional a ser adotada não é um problema simples e tem sido objeto de estudo de 
vàrios autores. 
Luyben ( 1971 ), num artigo a respeito dos aspectos práticos da operação ótima de 
uma coluna de destilação em batelada, apresenta uma breve revisão dos principais trabalhos 
referentes a destilação em batelada a partir da década de 40. A maioria dos trabalhos tratava de 
sistemas binários. Trabalhos sobre a destilação em batelada multicomponente eram limitados e, 
em geral, teóricos. 
Dentre os poucos trabalhos experimentais encontrados, destaca-se o artigo de 
Stewart et al. (1973). Os autores procuraram determinar o efeito de 3 variáveis de projeto 
importantes no grau de separação. São elas: a retenção total de líquido, a razão de refluxo e o 
número de pratos. Como uma medida quantitativa do grau de separação, definiu-se a variável 
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concentração média do produto ou APC ("Average Product Concentration"). A APC para um 
dado componente i é definida como uma média da fração molar desse componente no produto de 
topo ao longo de uma faixa específica de fração de carga inicial removida. Sendo <!> a fração da 
carga inicial removida, a faixa de <!> para o componente mais volátil vai de zero até <I> igual a 
fração molar do componente mais volátil na carga iniciaL Para o segundo componente, essa faixa 
começa onde termina a faixa de <!> para o mais volátil e a magnitude dessa faixa corresponde à 
fração molar do segundo mais volátil na carga inicial, e assim sucessivamente para os demais 
componentes. 
O modelo teórico utilizado pelos autores para simulação da destilação em batelada 
foi o de Distefano (1968), modificado de tal forma que se pudesse considerar a não idealidade dos 
pratos e para que diferentes considerações sobre a retenção de líquido fossem testadas. Algumas 
corridas experimentais foram feitas a fim de testar a validade do modelo matemático escolhido. O 
esquema do equipamento utilizado é mostrado na Figura 2. I. 
O refervedor de aço inox com 8 litros de capacidade era aquecido por um prato de 
aquecimento de 700 W localizado na sua base e por uma fita de aquecimento de 378 W ao redor 
do refervedor. A potência fornecida foi controlada com base na perda de carga medida por uma 
placa de orificio localizada entre o refervedor e o prato mais inferior da coluna. Se a queda de 
pressão fosse maior do que um certo valor pré-estabelecido, ou seja, havendo aumento da vazão 
de vapor, interrompia-se a passagem de corrente na fita de aquecimento e acionava-se uma 
válvula solenóide que permitia a passagem de água fria pela serpentina. Quando a queda de 
pressão estava abaixo do valor desejado, o escoamento de água fria cessava e a fita de 
aquecimento voltava a ser energizada. Dessa forma, a vazão de vapor era mantida praticamente 
constante. A coluna era constituída de pratos com borbulhadores separados por 51 mm e o 
número de pratos podia ser variado de 1 até 10. O vapor no topo era totalmente condensado e 
passava por um rotâmetro antes de ser dividido em refluxo e produto. A vazão de produto era 
ajustada por uma válvula do tipo agulha e as vazões de refluxo e produto eram medidas através 
de cilindros graduados. 
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condensador 
divisor de refluxo 
cilindros graduados 
condensador 
tanque 
coletor 
Figura 2.1- Esquema do equipamento utilizado por Stewart et ai. (1973) 
A coluna inicialmente operava a refluxo total. Amostras do topo e do fundo eram 
analisadas por cromatografia gasosa. Quando os resultados de três análises sucessivas eram 
razoavelmente coincidentes e quando a vazão de vapor medida no rotãmetro era constante, 
considerava-se que o equilíbrio havia se estabelecido. Nesse instante, iniciava-se a coleta do 
destilado. 
Várias amostras do produto de topo eram extraídas em determinados intervalos de 
tempo e analisadas, permitindo a construção de curvas de xn,i em função de <!> (fração da carga 
inicial removida). Tais curvas foram comparadas com os resultados teóricos obtidos pelo modelo 
matemático. Houve concordância de cerca de 1% entre os resultados teóricos e experimentais, 
inclusive nos valores de APC, como pode ser visto, por exemplo, na Figura 2.2. Tais resultados 
justificavam o uso desse modelo matemático no estudo do efeito de certos parâmetros de projeto 
no grau de separação. Porém, vale a pena ressaltar, que os autores realizaram experimentos 
apenas com misturas de hidrocarbonetos homólogos. 
Os resultados teóricos obtidos foram para misturas equimolares de n-hexano/n-
heptano/n-octano e n-hexano até n-decano. Os autores apresentaram as seguintes conclusões: 
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I. Para os sistemas analisados, o grau de separação medido como a concentração média do 
produto foi essencialmente o mesmo independentemente de admitir-se retenção volumétrica de 
líquido constante, retenção molar de líquido constante ou retenção de líquido desprezável. 
2. O grau de separação foi o mesmo quando o calor fornecido ao refervedor foi mantido 
constante (resultando em vazão de destilado variável) ou quando o calor fornecido foi variado, 
mantendo-se constante a vazão de destilado. 
3. Para uma coluna com um certo número de pratos, o efeito do aumento do percentual de 
retenção de líquido pode ser benéfico, desprezável ou prejudicial ao grau de separação a 
depender da razão de refluxo. O aumento do percentual de retenção de líquido é benéfico em 
razões de refluxo baixas e prejudicial à separação sob razões de refluxo mais elevadas. 
4. O aumento da razão de refluxo numa coluna com percentual de retenção de líquido constante 
melhora a separação. Porém, acima de um certo valor, a concentração média do produto se 
torna praticamente constante e independente da razão de refluxo. 
5. O aumento do número de pratos numa coluna com percentual de retenção de líquido constante 
não tem efeito significativo no grau de separação a partir de um certo número mínimo de 
pratos. 
6. O aumento da razão de refluxo melhora o grau de separação, mas aumenta o tempo da 
batelada. Obviamente, esse fato deve ser considerado na escolha das condições operacionais de 
uma coluna industrial. 
1.0.--------------, 
0.6 
XD,i 
0.4 
0.2 
0.4 0.6 
<I> 
0.8 1 .o 
Figura 2.2- Comparação dos resultados teóricos com os experimentais para 
o sistema ternário equimolar n-octano/n-nonano/n-decano com 5 
pratos, razão de refluxo 1, 15 e percentual de retenção de líquido 
igual a 5,4% (Stewart et a!., 1973) 
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Outra contribuição importante no estudo da destilação em batelada 
multicomponente foi o trabalho de Luyben (1988). Para quantificar e caracterizar a operação e o 
projeto de colunas em batelada, o autor propôs um fator de capacidade (CAP, "capacity factor") 
definido como a quantidade total de produtos dentro da especificação dividido pelo tempo total 
da batelada. Para um sistema ternário, assumindo que o tempo para esvaziar e recarregar o 
refervedor é de 0,5 h, tem-se: 
CAP = _P"'-1 _+_P-"2_+_P"-3 
tTClT + 0,5 
(2.1) 
Os efeitos dos parâmetros de projeto e de operação foram analisados através de 
simulações digitais: número de pratos, razão de refluxo, carga inicial, volatilidade relativa e 
pureza do produto. Na modelagem matemática utilizada, foram feitas as seguintes considerações: 
sistema ternário; pratos teóricos; contradifusão equimolar, ou seja, não há balanço de energia; 
volatilidades relativas constantes; retenção de líquido em cada prato constante e ignal a 1 moi; 
retenção de líquido no tambor de refluxo constante e igual a I O moles; vazão de vapor constante 
e ignal a I 00 moles/h em todas as simulações feitas. 
Para sistemas ternários, pode haver duas frações intermediárias. A estratégia de 
operação escolhida pelo autor consiste em reciclar tais frações, realimentando-as ao refervedor na 
próxima batelada. 
A Tabela 2. 1 apresenta alguns resultados para o caso em que a pureza dos 
produtos desejada é de 95% e mostra como os parâmetros variam a cada ciclo de batelada. Nos 
ciclos 2 e 3, a carga inicial é constituída de material novo e das frações intermediárias do ciclo 
anterior. 
A Fignra 2.3 mostra o efeito da quantidade da carga inicial (Mbo) quando a vazão 
de destilado D é mantida constante. O fator de capacidade aumenta com o número de pratos. 
Quanto maior o número de pratos, maior é o valor mínimo da carga inicial que deve ser 
alimentada. 
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Tabela 2.1- Efeito do reciclo das frações intermediárias (Luyben, 1988) 
(NP = 40, D = 40 moles/h; Mbo = 300 moles; XD,SPi = 0,95) 
ciclo 
alimentação nova (moles) 
Xbo,l 
Xbo,2 
Xbo,3 
hoT (h) 
S1 (moles) 
Xst,l 
Xst,2 
Xs1,3 
Sz (moles) 
CAP 
GO 
55 
CAP 50 
45 
40 
35 
30 
150 
l 2 3 
300,00 262,52 252,80 
0,3000 0,2884 0,2894 
0,3000 0,3616 0,3736 
0,4000 0,3500 0,3370 
4,52 4,93 5,04 
37,48 47,24 48,88 
0,2072 0,2327 0,2356 
0,7928 0,7673 0,7644 
o o o 
o o o 
52,3 46,5 45,4 
NP=óO D=óO ---~-.......... -----------
N1'=40 D=40 
200 250 300 350 400 
Mbo 
Figura 2.3- Efeito da quantidade da carga inicial no refervedor 
(Luyben, 1988) 
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Na Figura 2.4, tem-se que, para um certo numero de pratos e para uma certa carga 
inicial, há um valor de vazão de destilado (ou seja, razão de refluxo) que maximiza o fator de 
capacidade. Esse ponto de máximo existe pois, quando a vazão de destilado aumenta, o tempo de 
batelada diminui mas há aumento das frações intermediárias, reduzindo a quantidade de produtos 
dentro da especificação. Dessa forma, o valor de CAP passa por um máximo. 
611 
NP = 80 Ml>o = 3011 
55 
-:;;;? ~ NP=~ Ml>o ~ 
50 
CllP NP= 40 Ml>o = 3011 
45 
40 
35 
311 
30 35 40 45 
D 
Figura 2.4- Efeito do número de pratos (Luyben, 1988) 
O autor também fez simulações utilizando uma estratégia de variação da vazão de 
destilado do tipo: 
(2.2) 
Esse modo de operação não garante que a composição do destilado seja mantida 
constante. Comparando as estratégias de operação com vazão de destilado constante ou variável 
de acordo com a equação (2.2), tem-se que, para os casos analisados na Tabela 2.2, os fatores de 
capacidade apresentaram pequena diferença quando NP = 40. Para NP = 20, o uso da razão de 
refluxo constante forneceu maior fator de capacidade do que a operação com refluxo variável 
(38,6 contra 33,8). Porém, tais resultados são pontuais e não podem ser generalizados. 
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Tabela 2.2- Comparação entre a operação com refluxo constante e a 
operação com refluxo variável (Luyben, 1988) 
NP 40 20 
Mbo (moles) 300 200 
Razão de Refluxo Variável 
hoT (h) 4,50 3,84 
Dmin (moles/h) 40 30 
St (moles) 67,8 43,5 
Sz (moles) 10 10 
CAP 44,4 33,8 
Razão de Refluxo Constante 
hoT (h) 5,04 3,58 
D (moles/h) 40 40 
St (moles) 48,9 42,6 
Sz (moles) o o 
CAP 45,4 38,6 
O trabalho iniciado por Luyben (1988) foi continuado e apresentado no artigo de 
Marmol e Luyben (1990). Nesse trabalho, novas estratégias de aproveitamento das frações 
intermediárias foram analisadas e comparadas com a estratégia apresentada no primeiro trabalho 
(reciclar as frações, alimentado-as na carga da batelada seguinte). As estratégias analisadas foram: 
A Reciclo Total das Frações Intermediárias : apresentada no primeiro trabalho de Luyben (1988). 
B. Destilação em Batelada Multi componente-Binária : um certo número de frações intermediárias 
com composições semelhantes são reservadas num tanque e, quando há acúmulo suficiente de 
material, é feita a destilação. Como essas frações são, em geral, constituídas basicamente de 
dois componentes, a destilação da fração intermediária pode ser considerada uma destilação 
binária. 
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C. Destilação em Batelada com Alimentação : as frações são alimentadas à coluna na batelada 
seguinte num certo instante e prato apropriados. A alimentação deve ser feita quando a 
composição em alguma parte é semelhante à composição da fração intermediária, evitando a 
mistura de materiais com diferentes composições. 
D. Carga Inicial Segregada : a segunda fração intermediária é alimentada ao refervedor, enquanto 
que a primeira é usada para preencher o tambor de refluxo e, se houver material suficiente, 
preencher também a coluna. 
E. Destilação Intermitente quando o destilado atinge a especificação, todo o conteúdo do 
tambor de refluxo é removido. Até que o tambor esteja de novo totalmente preenchido, opera-se 
com um refluxo fixo e vazão zero de destilado. Em seguida, opera-se com refluxo total até que 
seja atingida a especificação. Se a análise do conteúdo do tambor de refluxo estiver na 
especificação, todo o material nele contido é descarregado para o tanque de estocagem. Inicia-se 
a coleta das frações intermediárias quando a taxa de aumento da pureza do produto no tambor de 
refluxo estiver abaixo de algum valor ótimo. As frações recolhidas são, então, tratadas conforme 
o esquema da destilação multicomponente-binária. 
F. Estratégia de Acúmulo de Produto: todo produto ou fração intermediária é coletado no tambor 
de refluxo antes de ser descarrregada nos tanques de estocagem. O início do acúmulo de produto 
ou o fim da coleta de uma fração intermediária é atingido quando a composição do vapor do topo 
atinge a pureza do produto especificada. Destilação binária é feita com cada uma das frações 
intermediárias. 
Essas seis estratégias foram estudadas através de simulações que utilizam a mesma 
modelagem matemática apresentada no primeiro artigo. Foram analisados dois conjuntos de 
volatilidades relativas (vr = 9/311 e vr = 4/211) e duas diferentes purezas dos produtos (95% e 
99%). Os autores verificaram que a taxa de produção (fator de capacidade) dos melhores 
esquemas (destilação multi componente-binária e intermitente) foi mais do que 3 8% melhor do 
que no caso do uso do reciclo de todas as frações (estratégia mais comumente empregada). Os 
esquemas podem ser divididos em duas categorias: uma composta pelas estratégias que envolvem 
a mistura das frações (reciclo das frações, batelada com alimentação e carga inicial segregada) e a 
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outra constituída das estratégias que aproveitam a separação já obtida (multicomponente-binária, 
destilação intermitente e acúmulo de produto). Os resultados mostram que, em geral, a mistura 
das frações intermediárias tem um efeito prejudicial na taxa de produto (fator de capacidade) 
obtida. 
2.2- Otimização 
Trabalhos na linha de otimização da destilação em batelada são normalmente 
encontrados na literatura, especialmente na determinação da política de refluxo ótimo para a 
solução dos seguintes problemas: 
1. Problema do Destilado Máximo: coleta da máxima quantidade de destilado dentro da 
especificação num determinado período de tempo pré-estabelecido. 
2. Problema do Tempo Mínimo: minimização do tempo total da batelada na produção de uma 
certa quantidade de destilado na especificação desejada. 
3. Problema de Máximo Destilado e Mínimo Tempo: coleta da máxima quantidade de destilado 
com determinada pureza num tempo mínimo de operação. 
4. Problema do Máximo Lucro: otimização de algum critério econômico. 
Converse et al. (1963) utilizaram o Princípio Máximo de Pontryagin para 
determinar a vazão ótima de destilado durante a batelada a fim de se obter uma quantidade 
máxima de um certo produto num determinado tempo. As equações e o algoritmo desenvolvidos 
limitam-se a sistemas binários, com retenção de líquido desprezável, contradifusão equimolar, 
pratos ideais e volatilidades relativas constantes. Para os casos analisados, a estratégia ótima 
resultou num aumento de 4-5% de produto em comparação com as operações a refluxo constante 
e composição do topo constante. Os autores concluem que seus resultados não podem ser 
generalizados e utilizados para decidir se vale a pena, ou não, implementar a estratégia ótima. 
Porém, afirmam que o rendimento da estratégia ótima é sempre melhor do que o das estratégias 
convencionais, mesmo que essa diferença não seja muito grande. 
Coward (1967) aplicou o Princípio Máximo de Pontryagin para calcular o tempo 
mínimo e a correspondente trajetória de refluxo necessários para separar dois componentes por 
destilação em batelada. Os resultados foram comparados com as estratégias de refluxo constante 
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e pureza do produto de topo constante. O efeito da retenção de líquido foi desprezado e o vapor 
efluente do refervedor foi considerado constante. O autor concluiu que a economia de tempo ao 
se utilizar o refluxo ótimo foi, nos casos analisados, de apenas alguns porcento em relação às 
estratégias de refluxo constante e pureza constante. 
Robinson ( 1969) também aplicou o Princípio Máximo de Pontryagin para calcular 
o perfil ótimo de razão de refluxo que minimizasse o tempo total de batelada. F oram considerados 
os seguintes casos: 
I. mistura binária, retenção de líquido desprezável e vazão de vapor constante 
2. mistura binária, retenção de líquido desprezável e vazão de vapor como sendo uma função 
linear da composição do refervedor 
3. mistura multicomponente, retenção de líquido desprezável e vazão de vapor constante 
4. mistura binária considerando a retenção de líquido no condensador e com vazão de vapor 
constante 
A curva de razão de refluxo ótimo (definido como o refluxo que minimiza o tempo 
de batelada) nos quatro casos analisados sempre se encontra entre as curvas de composição do 
topo constante e razão de refluxo constante. A Figura 2.5 apresenta essas curvas para um sistema 
binário com retenção de líquido desprezável. 
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Figura 2.5- Curvas de refluxo para os casos binário com retenção de líquido 
desprezável (Robinson, 1969) 
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Os resultados obtidos pelo autor são mostrados na Tabela 23. Comparando a 
estratégia de refluxo constante com a de refluxo ótimo, tem-se uma economia de tempo de 8,3 a 
13,5%, enquanto que comparando-se a estratégia de composição do topo constante com a de 
refluxo ótimo, verifica-se que a redução no tempo de batelada é bem menos significativa (0,3 a 
5,7%) 
Tabela 2.3- Resultados obtidos por Robinson (1969) 
caso tempo %tempo a mais 
que o ótimo 
binário, retenção de R cte 2,09h 10,0 
líquido desprezável, xn cte 1,93 h 1,6 
vazão de vapor constante ótimo 1,90 h 
binário, retenção de R cte 2,08 h 8,3 
líquido desprezável, Xn cte 2,03 h 5,7 
vazão de vapor variável ótimo 1,92 h 
multi componente, Rcte 2,69h 13,5 
retenção de líquido xn cte 2,42 h 2,1 
desprezável, vazão de ótimo 2,37 h 
vapor constante 
binário, retenção de R cte 1,66 h 12,5 
líquido no condensador, xn cte 1,48 h 0,3 
vazão de vapor constante ótimo 1,475 h 
Na linha de otimização, Robinson (1970) foi um dos poucos que procurou verificar 
experimentalmente os resultados obtidos nas simulações. Com o objetivo de obter uma 
quantidade fixa de produto com uma certa pureza, as seguintes estratégias de operação foram 
analisadas: refluxo constante, pureza do produto de topo constante e tempo mínimo de batelada. 
A metodologia de cálculo do perfil de razão de refluxo para tempo núnimo de 
batelada (refluxo ótimo) apresentada por Robinson (1969) despreza a retenção de líquido na 
coluna. Os cálculos rigorosos considerando a retenção de líquido na coluna e no condensador 
demandavam elevado tempo computacional. A solução do problema quando apenas a retenção de 
líquido no condensador é considerada é apresentada na Figura 2.6 e mostra que a estratégia ótima 
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coincide com a de pureza constante durante a maior parte do tempo de batelada. Dessa forma, o 
autor propõe uma estratégia sub-ótima, onde, no início, tem-se refluxo constante e, quando a 
pureza cai abaixo da especificação, o refluxo é variado para manter a composição do topo 
constante. A estratégia sub-ótima é mostrada na Figura 2. 7. 
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Figura 2.6- Perfis de razão de refluxo com retenção de líquido desprezável 
(Robinson, 1970) 
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Figura 2. 7- Perfis de razão de refluxo considerando a retenção de líquido 
(Robinson, 1970) 
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As experiências foram feitas numa coluna em batelada industrial de 5 ft (1,52 m) 
de diâmetro, com 47 pratos com válvulas e refervedor de capacidade de 8000 gal (30,3 m'). A 
mistura a ser destilada era constituída de 10 componentes com a seguinte composição: 
Tabela 2.4- Composição da alimentação (Robinson, 1970) 
componente peso molecular ponto de v r o/o em massa na 
ebulição ("C) alimentação 
tricicleno 136 153,0 1,40 0,4 
a-pineno 136 156,0 1,32 52,2 
canfeno 136 159,0 1,20 0,9 
P-pineno 136 164,0 1,00 6,5 
L\4 careno 136 170,0 0,85 1,0 
L\3 careno 136 170,0 0,85 33,0 
m-cimeno 134 175,2 0,75 0,7 
p-cimeno 134 177,1 0,72 1,0 
dipenteno 136 177,5 0,70 2,4 
terpinoleno 136 186,0 0,60 1,9 
O produto desejado era 3800 gal (14,4 m3) de a-pineno 93% em massa. Os três 
testes realizados foram: 
1- Utilizando a razão de refluxo constante mostrada nas Figuras 2.6 e 2.7. 
2- Utilizando uma aproximação em degrau da curva ótima sem retenção de líquido mostrada na 
Figura 2.6. 
3- Utilizando uma aproximação em degrau da curva sub-ótima da Fi!,>ura 2.7, onde a retenção de 
líquido foi considerada. 
Os resultados dos testes são apresentados na Tabela 2.5. 
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Tabela 2. 5- Resultado dos testes (Robinson, 1970) 
teste tempo batelada % massa de a:-pineno no produto 
1 12h20min 93, l 
2 9 h20 min 90,1 
3 10h40min 93,5 
A implementação da política de refluxo calculada desprezando-se a retenção de 
líquido resultou num produto abaixo da especificação desejada. Pelos resultados obtidos, o autor 
concluiu que é importante considerar de alguma forma a retenção de líquido na coluna e que a 
operação com refluxo variável pode resultar numa economia de tempo considerável em relação a 
operação com refluxo constante (tempo de batelada 13,5% menor no caso analisado). 
Mayur et al. (1970) procuraram minimizar o tempo de destilação de uma mistura 
binária reciclando a fração intermediária. Utilizaram para isso um procedimento simplex 
sequencial. Mostraram que uma dada estratégia de refluxo com o reciclo da fração intermediária 
leva a um tempo menor do que a política sem reciclo. 
Kerkhof e Vissers ( 1978) propuseram um método para encontrar a trajetória de 
razão de refluxo que maximizasse uma função lucro, considerando o tempo de partida e vários 
outros custos. O modelo utilizado era para sistemas binários ideais e retenção de líquido 
desprezáveL A comparação do refluxo ótimo com o refluxo constante foi sistematizada pela 
introdução de dois números adimensionais. O primeiro número contém apenas parâmetros do 
processo e é uma medida da dificuldade de separação. O segundo combina a influência de fatores 
de custos e do tempo de partida. Segundo os autores, quanto maior forem esses números, mais 
aconselhável é a implementação do refluxo ótimo. Em comparação com a estratégia de pureza 
constante, o refluxo ótimo forneceu 40% mais lucro nos casos em que a separação é dificil. Para 
separações fáceis, a diferença entre essas duas políticas se torna menor. Os beneficios do refluxo 
ótimo em relação ao refluxo constante aumentaram os lucros em 25% para separações dificeis e 
em mais que I 00% para alguns casos de separação fáciL 
Diwekar et al. (1987) investigaram o problema do destilado máximo e, em 1989, 
estudaram o projeto da coluna com base numa função objetivo econômica que considerava os 
custos de capital. Em ambos trabalhos, foram utilizadas as correlações de Fenske, Underwood e 
Gilliland. Os balanços de massa e energia foram escritos na forma diferenciaL Para a solução do 
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problema do destilado máximo, aplicaram ao modelo "short-cut" o Princípio Máximo de 
Pontryagin e os resultados foram equivalentes aos dos cálculos prato a prato encontrados na 
literatura. Sistemas binários e multicomponentes foram otimizados por essa abordagem. 
Logsdon et al. (1990) estudaram uma estratégia de otimização simultânea para o 
projeto e operação de colunas de destilação em batelada. Através de métodos implícitos de ordem 
superior (como colocação ortogonal de elementos finitos), obtiveram uma representação algébrica 
estável e precisa das equações diferenciais, as quais puderam ser escritas como restrições dentro 
do problema de otimização. Dessa forma, tanto a solução como a otimização do modelo da 
coluna ocorrem simultaneamente. Uma função objetivo foi formulada de tal forma que o lucro, 
definido como o valor do produto menos os custos de capital e de utilidades, fosse maximizado. 
O modelo "short-cut", baseado nas correlações de Fenske, Gilliland e Underwood para o projeto 
de colunas, foi utilizado. 
Quando se faz a coleta de várias frações durante a batelada, diz-se que a operação 
é feita com frações múltiplas ou em períodos múltiplos. Nos trabalhos de otimização até agora 
citados, a otimização se aplica a uma única fração. O problema das frações múltiplas é tratado 
como uma sucessão de sub-problemas independentes, onde a condição final de uma fração 
anterior é a condição inicial da fração seguinte. A análise do problema como um todo foi 
apresentada por Farhat et al. (1990). Para estratégias de refluxo pré-definidas, o problema de 
otimização da operação com frações múltiplas num tempo total de batelada fixo foi formulado 
como um problema não-linear, onde o objetivo era otimizar simultaneamente o tempo de coleta 
de cada fração e as trajetórias de razão de refluxo a serem seguidas. Na modelagem utilizada, 
foram considerados: pratos teóricos, retenção de líquido e queda de pressão desprezáveis, 
condensador total, vazões de líquido e vapor constantes em toda coluna e as constantes 
termodinãmicas dependentes apenas da temperatura. As estratégias de refluxo analisadas foram: 
refluxo constante, linear e exponencial. Os três exemplos numéricos estudados mostraram que o 
uso do refluxo ótimo linear ou exponencial produz de 5 a I 0% mais destilado do que o refluxo 
ótimo constante. 
Seguindo a linha de otimização da operação com frações múltiplas, Mujtaba et al. 
(1993) propuseram um método que determina a estratégia ótima de operação que maximiza uma 
função lucro. Os autores utilizaram um modelo simples, assumindo volatilidades relativas 
constantes e contradifusão equimolar, e um mais detalhado com balanços diferenciais e modelos 
termodinãmicos mais rigorosos. 
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Mujtaba e Macchietto (1992) propuseram um método para otimizar a estratégia de 
razão de refluxo e de reciclo das frações intermediárias para uma coluna em batelada 
multicomponente. Empregaram um modelo dinâmico com retenção de líquido finita, equações 
termodinâmicas mais rigorosas e com possibilidade de incorporar modelos hidráulicos. O método 
consiste em decompor o problema de períodos múltiplos numa sequência de problemas pseudo-
binários. No entanto, tal método só é aplicável quando se tem uma boa separação e quando a 
função objetivo consiste em minimizar o tempo de batelada. 
Sundaram et al. ( 1993) apresentaram um trabalho pioneiro na área de síntese de 
colunas de destilação em batelada. Dados uma alimentação multicomponente com composição e 
quantidade conhecidas, as características dos produtos desejados e uma relação das unidades de 
destilação disponíveis, os autores estudaram uma programação matemática visando determinar a 
estratégia ótima para realizar a separação desejada usando um dos equipamentos. Tal método 
consiste em: postular uma superestrutura que abrange todas as alternativas possíveis capazes de 
realizar a separação desejada; formular uma superestrutura como um problema de otimização; 
resolver o problema não-linear resultante através de um "software" de otimização disponível. As 
variáveis de decisão no modelo de otimização são a sequência das frações extraídas, a localização 
dos "cortes" e a trajetória de razão de refluxo durante a coleta de cada fração. 
2.3- Controle 
A maioria dos estudos tem se concentrado na determinação das estratégias ótimas 
de operação: trajetórias ótimas de razão de refluxo durante a batelada e o aproveitamento das 
frações intermediárias. Pouca atenção tem sido dada aos problemas de controle. Se analisadores 
instantâneos e perfeitos fossem disponíveis, o controle da destilação em batelada seria direto, uma 
vez conhecidas as estratégias ótimas de operação. Decisões como: quando iniciar a coleta de 
destilado, determinação do início e fim da coleta de produtos e intermediários, e término da 
batelada dependem do monitoramento da composição. Infelizmente, medidores de composição 
são, em geral, complexos, caros e exigem frequente manutenção. Dentre as técnicas mais comuns 
de análise, está a cromatografia gasosa. A maioria dos sensores analíticos não pode ser montada 
numa coluna ou inserida numa corrente de processo. Alguns exigem que a instalação seja feita em 
local protegido para onde devem ser levadas as amostras. Dessa forma, além do tempo gasto na 
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análise propriamente dita, pode haver um aumento do tempo morto decorrente da coleta e 
transporte da amostra. 
Devido a essas dificuldades, é importante tentar inferir composições a partir de 
medidas secundárias, tais como temperatura, vazões e pressões. O trabalho de Marmol e Luyben 
(1992) apresenta dois métodos de inferência da composição com base em modelos para destilação 
em batelada multicomponente: um estimador rigoroso em estado estacionário e um estimador 
quase-dinâmico não-linear. Nas modelagens utilizadas, foram admitidas as mesmas hipóteses do 
trabalho de Luyben ( 1988), ou seja, o tratamento matemático considera o sistema ideal e as 
volatilidades relativas constantes. A análise foi feita para sistemas ternários. 
O estimador rigoroso em estado estacionário despreza a retenção de líquido na 
coluna e no tambor de refluxo, e usa equações não-lineares rigorosas para calcular a composição 
do destilado a partir de medidas de vazões e temperaturas. Por esse modelo, toda a coluna e o 
tambor de refluxo estão em estado estacionário em todos os instantes. 
O modelo estimador quase-dinâmico não-linear tem como pressuposto o fato de 
que, após o período de partida, os perfis de composição na parte superior de uma coluna de 
destilação em batelada são essencialmente binários, independente do número de componentes na 
carga iniciaL Fazendo essa aproximação e supondo conhecida a pressão no prato onde o termopar 
está localizado, é possível determinar a composição do vapor saindo desse mesmo prato (Figura 
28) 
Coltu1a 
Tambor 
de 
Refluxo 
Reservatórios 
Figura 2.8- Estimador quase-dinâmico não-linear (Marmol e Luyben, I 992) 
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Considerando válida a Lei de Raoult, têm-se: 
Yt = 1 [vrt- vr, exp(At +B~)] 
vr1 -vr2 P T 
(23) 
(2.4) 
Se y1 for negativo, então a alimentação binária é constituída pelos componentes 2 e 
3, e as equações (2.3) e (2.4) tornam-se: 
y, = 1 [vr,- vr3 exp(A, + B,)] 
vr2 -vr3 P T 
(2.5) 
Y3 = 1-y, (2.6) 
Ao contrário do modelo em estado estacionário, o modelo quase-dinâmico não 
assume que as derivadas em relação ao tempo sejam iguais a zero. Portanto, para o uso do 
modelo quase-dinâmico são necessárias as condições iniciais para que as equações sejam 
integradas e a composição do destilado seja calculada. Os autores utilizaram como condição 
inicial as composições x; = 0,333/0,333/0,334, correspondentes a 10% da composição da carga 
inicial. 
Os autores concluíram que ambos os métodos forneceram boas estimativas da 
composição do destilado utilizando apenas uma medida de temperatura. Parâmetros como 
número de pratos, posição do termopar, composição da alimentação foram variados e, nesses 
casos, o modelo quase-dinâmico sempre apresentou melhores estimativas do que o modelo de 
estado estacionário. 
Shinskey (1984) alerta para três limitações básicas ao se utilizar a temperatura para 
inferir a composição: 
l. Variação da composição dos componentes não-chave causará erros. 
2. A sensibilidade da medida de temperatura é muito pequena para certas aplicações. 
3. Variações na pressão causará erros. 
Por exemplo, a diferença entre os pontos de ebulição do isobutano e do n-butano a 
60 psig (4 atm) é apenas de 23 "F (12,8 °C). Uma variação de 1% molar de isobutano no produto 
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de fundo n-butano alteraria o ponto de ebulição da mistura em apenas 0,25 °F (0,14 °C). o 
mesmo desvio de 0,25 °F (0, 14 °C) pode ser causado por uma variação de pressão de 0,25 psi 
(0,017 atm) ou por uma mudança na concentração do componente não-chave isopentano de 
apenas 0,6% molar. 
Robinson (1985) discute alguns aspectos do controle digital de uma coluna de 
destilação em batelada em escala piloto. O objetivo do controle proposto é a obtenção de certa 
quantidade de produto dentro de uma especificação desejada num tempo mínimo de operação, 
uma vez que tempo mínimo está relacionado com custo mínimo. Definido esse objetivo, é possível 
mostrar pela teoria de controle ótimo que nem a operação a refluxo constante nem a operação 
com pureza constante são as estratégias mais adequadas. O verdadeiro ótimo se encontra entre 
essas duas estratégias, como mostra a Figura 2.9. Na prática, no entanto, o cálculo da trajetória 
de refluxo ótimo é relativamente complexa, exigindo simplificações na modelagem Tem sido 
mostrado que uma boa aproximação da estratégia de refluxo ótimo consiste em operar um 
período com refluxo constante e, em seguida, operar com pureza constante. Nesses dois casos, a 
estratégia de refluxo é mais fácil de ser calculada e potencialmente mais simples de ser 
implementada. 
Razão 
de 
Refluxo 
tempo 
constante 
refluxo 
constante 
Figura 2.9- Perfis típicos de razão de refluxo equivalentes (Robinson, 1985) 
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Segundo o autor, as três importantes variáveis a serem controladas são·. 
1- Razão de refluxo 
2- Calor fornecido ao refervedor 
3- Calor extraído do condensador 
O calor fornecido ao refervedor está relacionado à vazão de vapor. Esta, a 
princípio, deveria ser máxima para que o tempo de batelada fosse mínimo. Porém, quanto maior a 
vazão de vapor, maior é a perda de carga na coluna. 
Quando o líquido que retoma à coluna está subresfriado, ocorre condensação de 
parte do vapor do topo, aumentando a quantidade efetiva de líquido que retoma, ou seja, 
aumentado o refluxo. Dessa forma, controlar a temperatura do refluxo é tão importante quanto o 
controle da razão de refluxo. 
Figura 2.10. 
O esquema de controle e instrumentação proposto pelo autor é apresentado na 
,-
1 
I 
I 
I 
I 
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pC 
Figura 2.10- Esquema de controle da coluna de destilação em batelada 
(Robinson, 1985) 
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Um trabalho pioneiro na linha de controle de colunas de destilação em batelada por 
microcomputador foi apresentado por Frattini Fileti e Pereira (1997) Duas estratégias de controle 
foram desenvolvidas para manter constante a pureza dos produtos variando-se a razão de refluxo: 
controle adaptativo programável do tipo PI e controle preditivo via redes neurais. 
Na estratégia de controle adaptativo, os parâmetros do controlador foram 
ajustados com base na temperatura do refervedor, de acordo com uma equação determinada 
previamente por simulação da operação. 
O controlador adaptativo foi testado numa coluna de destilação em batelada de 75 
mm de diâmetro, contendo 12 pratos do tipo perfurado com borbulhadores e um divisor de 
refluxo com válvula magnética atuada pelo microcomputador. Como sistema destilante utilizou-se 
uma mistura 33 moi% n-hexano/ 67 mo!% n-heptano. As composições da mistura no refervedor 
e do vapor no topo da coluna foram inferidas a partir de medidas "on-line" de temperaturas, 
obtidas através de dois termopares localizados no refervedor e no divisor de refluxo. 
O objetivo do controle era manter a composição do produto destilado em 70 moi 
% de n-hexano. A Figura 2.11 apresenta os resultados obtidos. 
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time (s) 
Figura 2.11- Sistema binário sob a ação do controle adaptativo programável 
do tipo PI (Frattini Fileti e Pereira, 1997) 
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Segundo Frattini Fileti e Pereira (1997), a desvantagem do controle adaptativo 
prográmavel é que este depende fortemente do conhecimento da composição da carga alimentada 
e das propriedades do sistema, enquanto que o controle preditivo via redes neurais necessita de 
pouca ou nenhuma informação a respeito do fluido a ser destilado. O controle preditivo via redes 
neurais foi estudado através de simulações rigorosas e, segundo os autores, encontra-se em fase 
de implementação na coluna piloto. 
2.4- Configurações Alternativas 
Algumas configurações alternativas foram sugeridas para aumentar a produtividade 
da destilação em batelada. Uma delas é a chamada coluna invertida, onde a mistura é carregada 
no tambor do condensador e é continuamente alimentada no prato do topo. O líquido na base da 
coluna é parcialmente vaporizado no refervedor e uma fração é removida como produto. O 
componente mais pesado é recolhido primeiro, em seguida recolhe-se o segundo mais pesado e 
assim por diante. 
Sorensen e Skogestad ( 1996) compararam a destilação em batelada regular com a 
batelada invertida. Pelas simulações feitas, os autores concluíram que o tempo de batelada é 
menor na coluna invertida quando os produtos são de alta pureza e a alimentação é pobre no 
componente mais volátiL No entanto, a coluna regular é melhor quando os produtos são de alta 
pureza e a alimentação é rica no componente mais volátiL 
Um outro tipo não convencional de configuração é a coluna de destilação em 
batelada com um vaso intermediário entre duas seções de separação. A mistura a ser destilada é 
carregada no vaso intermediário e os produtos são simultaneamente retirados no topo e na base 
da coluna. Baseado em simulações, Meski e Morari (1995) e Macchietto et ar (1996) discutem 
alguns aspectos relacionados ao projeto e operação desse equipamento. As dificuldades de 
montagem e operação da coluna com vaso intermediário talvez justifiquem a inexistência de 
trabalhos experimentais nessa área. 
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2.5- Conclusão 
Pela maioria dos trabalhos analisados, verifica-se que o uso de uma estratégia de 
refluxo variável (refluxo que otimize algum parâmetro ou refluxo que mantenha constante a 
pureza no topo) é mais vantajoso do que a operação com refluxo constante. Segundo os trabalhos 
de Converse et a!. (1963) e Coward (1967), o beneficio é de apenas alguns porcento, porém, de 
acordo com Robinson (1969, 1970), esse valor pode ser superior a 10%. Tais resultados revelam 
que a decisão a respeito do uso, ou não, da política de refluxo variável dependerá de uma análise 
de cada caso particular. 
Na maioria dos trabalhos publicados na linha de otimização da destilação em 
batelada, a solução ótima para os problemas de destilado máximo, tempo mínimo, destilado 
máximo-tempo mínimo e máximo lucro é encontrada fazendo-se simplificações nos modelos 
termodinâmicos ou na retenção de líquido. As cargas iniciais no refervedor são misturas binárias 
ou multicomponentes tratadas como se fossem binárias. Além disso, deve-se observar que as 
conclusões dos trabalhos de otimização são resultados de simulações, sem nenhuma comprovação 
experimental (com exceção do trabalho de Robinson (1969, 1970)) 
O número de trabalhos experimentais é muito pequeno e, dentre os existentes, os 
sistemas estudados são misturas de hidrocarbonetos semelhantes que apresentam comportamento 
muito próximo ao ideaL Não há nada na literatura a respeito de sistemas que se desviam 
significativamente da idealidade. 
Quanto ao método de inferência sugerido por Marmol e Luyben (1992), torna-se 
arriscado utilizar a aproximação de sistema binário nas partes superiores da coluna para sistemas 
multicomponentes com volatilidades relativas próximas. Em sistemas que apresentam desvios 
significativos da idealidade, as constantes de equilíbrio não são função apenas da temperatura, 
mas também da composição. Nesses casos, as equações (23) a (2.6) não podem ser aplicadas. 
A carência de trabalhos experimentais na área de controle, principalmente quando 
se trata de sistemas não-ideais, reforça a importância do presente trabalho. 
CAPÍTULO 3- SIMULAÇÃO DO PROCESSO DE 
DESTILAÇÃO EM BATELADA 
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3- SIMULAÇÃO DO PROCESSO DE DESTILAÇÃO EM BATELADA 
A pnme1ra etapa do presente trabalho consistiu no desenvolvimento de um 
simulador da coluna de destilação em batelada. Com o simulador, é possível testar diferentes 
estratégias de controle antes de implementá-las na prática. Além disso, algumas condições 
operacionais, tais como razão de refluxo mínimo para que o produto atinja um certo grau de 
pureza e tempo de batelada, podem ser estimadas via simulação. 
Inicialmente, será apresentada a modelagem da coluna, bem como os métodos 
utilizados no cálculo das propriedades fisicas e termodinâmicas necessárias para simulação. Em 
seguida, será discutido o algoritmo do simulador. Finalmente, o programa simulador será 
adaptado para obtenção do perfil de razão de refluxo necessário de modo a manter constante a 
composição do destilado. Esse perfil será importante no desenvolvimento de uma das estratégias 
de controle implementadas. 
3.1- Modelagem Matemática 
Os modelos matemáticos dinâmicos são extremamente úteis no projeto e análise 
dos sistemas de controle. Porém, deve-se ter em mente que alguns fatores que podem afetar a 
operação são difíceis de serem incluídos no modelo. 
A simulação da operação de uma coluna de destilação em batelada envolve a 
resolução das equações de conservação (balanços de massa e energia) aplicadas ao sistema em 
questão. Para a coluna esquematizada na Figura 3 .l, têm-se: 
3.1.1- Refervedor 
• Balanço de Massa Global 
dMNP+l 
dt (3.1) 
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Figura 3 .I- Esquema de uma coluna de destilação em batelada 
• Balanço de Massa por Componente 
dxi,NP+l 
dt 
LNP(xi,NP -xi,NP+!) + VNP+J(Xi,NP+I- Yi,NP+I) 
MNP+I 
• Balanço de Energia 
(3 2) 
Desprezando-se a troca de calor sensível e a variação da entalpia do líquido no refervedor, tem-
se: 
(33) 
Capítulo 3- Simulação do Processo de Destilação em Batelada 30 
3.1.2- Prato j 
• Balanço de Massa Global 
dM 
__ J =Y. 1+L· 1-(L+Y.) d t J+ J- J J (3.4) 
• Balanço de Massa por Componente 
L J(x · 1-x ·)+ Y.(x -y· ·)+Y.+J(Y 1-x ) J-. l,J- l,J J l,J l,J J l,J+ l,J 
Mj (3.5) 
• Balanço de Energia 
(3.6) 
dM 
Abrindo a derivada da equação (3.6) e substituindo~ pela equação (3.4), chega-se a 
(3.7) 
Considerando que a dinâmica da transferência de calor é muito mais rápida do que a dinâmica da 
transferência de massa, é possível utilizar a seguinte aproximação: 
dh h (t)-h (t-~t) 
_J- J J 
dt ~t (3.8) 
Isolando Yj em (3. 7), tem-se: 
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3.1.3- Condensador 
• Balanço de Massa Global 
dM0 ( ) (ft=V1- L0 +D 
Considerando o acúmulo de líquido no condensador desprezável: ~o =O , então: 
• Balanço de Massa por Componente 
• Balanço de Energia 
Desprezando-se a variação da entalpia do líquido condensado, tem-se: 
NC 
Qc = V1(H1 -h0 ) = Vl(Llli~:fst)J, onde (~H~fst)J = L (~Hjap)JYi,l 
i=l 
3.2- Equação de .Fraucis 
(3.9) 
(3 .1 O) 
(3.11) 
(3.12) 
(3 13) 
O acúmulo molar de líquido nos pratos pode ser obtido através da seguinte 
equação: 
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Mj = Ap P núst,j(hw + how) (3. I 4) 
A altura de líquido acima do vertedor pode ser obtida através da Equação de 
Francis: 
( 
L )% h =e 3 
ow P mist,jLw 
(3 .15) 
Substituindo (3 .15) em (314), tem-se: 
[ 
2/j L. /3 
Mi =Av Pmi<~.i hw +e(--. 3 L -) 
P mtst.J· w 
(3 .16) 
Isolando-se Li, a vazão de líquido no prato j pode ser calculada por: 
(3. I 7) 
3.3- Relações Termodinâmicas 
A determinação das composições de equilíbrio nas fases líquida e vapor é feita, 
normalmente, utilizando-se a abordagem "gama-fi" : 
(3 .18) 
O fator de Poynting (FP) é utilizado como uma correção para quando se tem altas 
pressões. Normalmente, considera-se FP = 1. 
Para facilitar os cálculos, define-se: <!>· = qJ i (T, p' y) , e a equação (3 .18) pode ser 
• rp /at(r, P) 
reescrita como: 
(3.19) 
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3.3.1- Cálculo do Coeficiente de Fugacidade 
O coeficiente de fugacidade da espécie i pura,q;>i(T,P), é dado por 
BP 
ln[q;>i(T,P)]= RT (3.20) 
onde B é o segundo coeficiente viria!. Pode-se demonstrar (Smith et al., 1987) que o coeficiente 
de fugacidade do componente i numa mistura gasosa, q;>i (T, P, y), é dado por: 
(3 .21) 
onde: 
o ki = 2Bki- Bkk - Bii 
O km = 2Bkm - Bkk - Bmm 
com o ii =O, o kk =O, etc., e o ki = o ik , etc. 
O coeficiente de fugacidade da espécie i pura nas condições de saturação, q;> fa1(T,P), é obtido a 
partir da equação (3.21) com todos os oki e okm sendo iguais a zero: 
(B P"') q;> :" (T, P) = exp ~~ (3.22) 
Então: 
<1>, (3 .23) 
3.3.2- Pressão de Saturação 
A pressão de saturação da espécie i a uma dada temperatura T é obtida através da 
conhecida Equação de Antoine: 
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P"' (A B, ) . =exp .-
' ' T+C. 
' 
(3.24) 
3.3.3- Cálculo do Coeficiente de Atividade 
A não-idealidade da fase líquida foi predita através do método UNIQUAC, cujas 
equações são mostradas a seguir: 
In r i = In r f +In r f (3.25) 
(3.26) 
(3.27) 
onde: 
1, =(~)<r. -q,)-(r, -l)ez = 10; 
[ (u.,- u,J] r '' = exp RT , com r " = r kk = 1 ; u,, = u"' e r'' * r ik 
3.4- Calor Latente de Vaporização 
Para o cálculo dos calores latentes de vaporização da mistura é necessário o 
conhecimento do calor latente de cada componente i puro na temperatura do estágio em questão 
(equações 3.3 e 3.13). Sendo Tci a temperatura crítica de uma substância i, a entalpia de 
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vaporização dessa substância numa temperatura T pode ser obtida através da equação de Watson 
(Reid et al., 1977): 
[ ]
0,38 
LIH:''P (T) = liH ;•v (T ) 1 - (T f T,;) 
' ' I 1-(T fT.) 
I " 
(3.28) 
No programa simulador, adotou-se T1 = Teb.,i = temperatura de ebulição normal do 
componente i, uma vez que a entalpia de vaporização nessa temperatura (b.Hrp(Teb.,i)) é 
facilmente encontrada na literatura. Portanto, a equação de Watson foi utilizada da seguinte 
forma: 
b.H:''• (T) = b.H:''• (T . )[ I - (T /T,;) Jo,3& 
' ' '""' I - (T . f T . ) 
eb.,1 c1 
(3.29) 
3.5- Cálculo das Entalpias 
3.5.1- Entalpia da Fase Vapor 
A entalpia do vapor i é dada pela equação: 
T 
HJT) = LIH~'• (T,") + f CpG,i dT (330) 
Tr'tf. 
A temperatura de referência adotada foi Trer. = 273,15 K =O °C e o correspondente 
calor de vaporização nessa temperatura foi obtido através da equação de Watson (equação 3.28). 
Se CpG,i =Ai +BiT +CiT2 + DiT3, a equação (3.30) torna-se: 
T 
H,(T) = LIH~'•(T",)+ J(A, +B,T+C,T2 +D,T3 )dT 
1'~. 
A entalpia da fase vapor no prato j é, então, calculada por: 
(3 .31) 
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NC 
Hj = I Hi,j(Tj)Yi,j 
i=l 
3.5.2- Entalpia da Fase Líquida 
A entalpia do líquido i é dada pela equação: 
T 
h, (T) =h, (T,w:) + f CpLi dT 
• Trcf. ' 
(3.32) 
(3 .33) 
A temperatura de referência adotada foi Tref. = 273, 15 K = O °C c, normalmente, 
adota-se que hi (Tred = O. Se CPL,i = ai +biT+ ci T2 +di T3 , a equação (3. 3 3) fica: 
T 
h;(T) = h;(T,ot) + f( a,+ b,T + c,T2 + d,T3 ) dT 
Tro:f. 
A entalpia da fase líquida no prato j é, então, calculada por: 
NC 
hj = I hi,j(Tj)Xi,j 
i=l 
(3.34) 
(3.35) 
Para sistemas não-ideais, utiliza-se a entalpia molar em excesso como um fator de correção: 
NC 
Ok T kilm· ki 
(3.36) 
3.6- Algoritmo do Simulador 
Inicialmente, a coluna opera com refluxo total, ou seja, todo vapor que sai no topo 
da coluna é condensado e retoma à coluna como líquido saturado (V1 = L0 ). A condição de 
refluxo total é mantida até que os perfis de concentração, vazão e temperatura fiquem constantes 
com o tempo (estado estacionário). Inicia-se, então, a coleta do destilado no tempo t = O. A 
vazão de destilado dependerá da razão de refluxo R escolhida. Dessa forma, as condições iniciais 
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necessárias para a resolução das equações diferenciais apresentadas correspondem ao estado do 
sistema quando se atinge o estado estacionário durante a operação a refluxo total. O cálculo 
dessas condições iniciais será detalhado no item a seguir. 
As equações diferenciais foram integradas pelo método de Euler. Como se tratam 
de equações "rígidas", o passo utilizado deve ser escolhido cuidadosamente para cada sistema 
analisado. Métodos mais sofisticados, como os métodos de Runge-Kutta-Gill e de Adams-
Multon, podem vir a ser empregados utilizando-se passos de integração maiores do que o passo 
utilizado no método de Euler. Porém, o maior número de cálculos dos métodos mais sofisticados 
faz com que o esforço computacional seja maior e o tempo de execução seja da mesma ordem do 
tempo gasto utilizando o método de Euler com um passo relativamente pequeno. Dessa forma, 
optou-se pela simplicidade de implementação do método de Euler. 
No simulador, é possível optar por VNP+ 1 constante (ou seja, Pot variável) ou por 
Pot constante (ou seja, VNP+l variável) 
O programa simulador tem o seguinte algoritmo: 
1. Declaração de variáveis 
2. Atribuição dos valores das propriedades fisicas, parâmetros dos modelos termodinâmicos, 
características geométricas da coluna. 
3. Definição da pressão de operação, carga inicial (número de moles e composição), razão de 
refluxo e acúmulo de líquido no condensador 
4. Determinação das condições iniciais (t =O) 
5. Definição do passo de integração (ilt) 
Para t = t + ilt: 
6. Refervedor: 
6.1- Calcular MNP+I pelo método de Euler aplicado à equação (3.1) 
6.2- Calcular xi,NP+I (1 s; i s; NC) pelo método de Euler aplicado à equação (3.2) 
6.3- Obtenção de TNP+ 1 e Yi,NP+l pela subrotina de cálculo de ponto de bolha ("bubbleT( )") 
6.4- Cálculo do (MI:,~fst)NP+l pela subrotina "latente()" 
6.5- Se VNP+l for constante: cálculo da potência a ser fornecida ao refervedor (equação 3.3) 
Se Pot for constante: cálculo de VNP+l (equação 3.3) 
7. Pratos (NP 2 j 21) 
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7.1- Calcular Mj pelo método de Euler aplicado à equação (3.4) 
7.2- Calcular xi,j (1 si s NC) pelo método de Euler aplicado à equação (3.5) 
7.3- Obtenção de Ti e Yi,j pela subrotina de cálculo de ponto de bolha ("bubbleT( )") 
7.4- Atualizar Lj pela subrotina "Francis( )"através da equação (3.17) 
7.5- Obtenção de hj e Hj pela subrotina "entalpia( )"(equações 3.32 e 3.36) 
7.6- Cálculo de Vi pela equação (3 .9) 
8. Condensador: 
8.1- Calcular xi,o (1 si s NC) pelo método de Euler aplicado à equação (3.12) 
8.2- Obtenção de 'I;, e Yi 0 pela subrotina de cálculo de ponto de bolha ("bubbleT( )") , 
8.3- Cálculo de L0 pela equação (3 .11) 
8.4- Cálculo do ( Mt:fst)1 pela subrotina "latente( )" 
8. 5- Cálculo da potência a ser perdida no condensador (equação 3. I3) 
9. Gravação dos resultados em arquivo 
Obs.: Diferentes estratégias de controle podem ser testadas no simulador inserindo-se o algoritmo 
do controlador numa subrotina para atualização da razão de refluxo a cada passo de integração. 
3.6.1- Subrotina "bubbleT( )" 
Essa subrotina realiza o cálculo iterativo do ponto de bolha, ou seJa, dados a 
pressão do sistema e a composição da fase líquida, determina-se a temperatura e a composição da 
fase vapor em equilíbrio termodinâmico. O algoritmo utilizado foi baseado no algoritmo de Smith 
et al. (1987) e é a seguir apresentado. 
1. Dados : xi (1 si s NC) e P 
NC . S. 
2 Primeiro "chute" de T · T = "x·Tsat onde Isat = 1 C,· 
· · · .L.. 1 1 ' 1 A -ln(P) 
1=1 I 
3. Cálculo de P;'" = exp(A,- B, J , para (1 si s NC) 
T+C, 
4. Cálculo dos coeficientes de atividade (subrotina "ativ( )") 
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5. Adotando <l>i= I, calcular Pt''' = Nc p 
I(x,r ,/<I>.)(P,'" /Pi"') 
!=:l 
6. Recalcular T por: T = Bl 
A1-ln(Pr1) 
7. Para (1,.; i,.; NC) P,"' = exp( A,- T =~) 
' 
x·r .psat 
Y. _ I I I I - <I>·P 
I 
8. Determinação dos coeficientes de fugacidade e atividade (subrotinas "fug( )" e "ativ( )", 
respectivamente) 
9. Calcular Pt" = Nc p 
I(x,y ,/<I>,)(P;"' /Pt") 
1:;;;-1 
IO.RecalcularT:T= -C1 A1 -ln(Pf31) 
1 L Repetir 7, 8, 9 e lO enquanto IT- T'""''"' I> 0,0001 
12. Retornar valores de Te Yi 
3. 7- Determinação das Condições Iniciais 
As condições iniciais para a resolução das equações diferenciais correspondem ao 
estado estacionário do sistema atingido durante a operação a razão de refluxo totaL Nessas 
condições, as equações apresentadas podem ser simplificadas, pois: 
• Atingido o estado estacionário, têm-se que: 
dM dx dh 
dtJ = dtJ = dtJ =O, para Q,.; j :'ó:NP+l. 
• Todo vapor efluente do topo da coluna retoma sob a forma de líquido saturado, ou seja, 
v,= L 0 (3.37). Substituindo (3.37) na equação (3.4) paraj = 1, chega-se que V2 = L1. Repetindo 
esse procedimento para j > 1, verifica-se que Yj+ 1 = L i (3. 3 8), para qualquer j. 
• Pela equação (3. 12), no estado estacionário: Yi,l = xi,o (3.39). Substituindo (3.39) na equação 
(3. 5) para j = 1, tem-se que Yi 2 = xi 1. Repetindo esse procedimento para os outros pratos j > I, , , 
conclui-se que Yi,j+l = xi,j (3.40), para qualquer j. 
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dh 
• Como dtJ =O e Lj-1 =Vi, a equação (3.9) para o cálculo de Vi fica 
(341) 
Levando em conta as considerações feitas, as condições iniciais são determinadas 
pela seguinte rotina: 
1. Após o inicio da operação a refluxo total, o refervedor vai ficando mais "pobre" no 
componente mais volátil. Dessa forma, a composição do mais volátil no refervedor no estado 
estacionário (xY,NP+J) será menor do que a fração molar desse componente na carga inicial (xho, 1). 
Supõe-se, então, que xY NP+l deve estar no intervalo de 0,50 Xbo,l a Xbo,l (limite inferior = linf = 
, 
0,50 Xbo,l e limite superior= lsup = xbo,J). Adota-se, como primeira estimativa, que xY,NP+l = 0,90 
Xbo,l· Em se tratando de um sistema binário: xtNP+l = 1- xY,NP+l· 
2. Dados xfNP+l e P, calcula-se 'f'lNP+l e yfNP+l pela subrotina "bubbleT( )" 
' , 
3.ParaNPzjzO: 
3 .2- Calcular Tj e yf,j pela subrotina "bubbleT( )" 
3.3- Obtenção de hj e Hj pela subrotina "entalpia( )" 
4.ParaNPzjzO: 
4. I- Lj = vf+1 
4.2- Calcular Vj pela equação (3 41) 
4.3- Calcular Mj pela subrotina "Francis( )"(equação 3. 16) 
5. Determinar o número de moles no refervedor no estado estacionário: 
M~+l = carga inicial - acúmulo nos pratos - acúmulo no condensador 
NP 
M~P+l = M00 - l:Mj j=O 
6. Calcular a quantidade do componente 1 nos pratos, no refervedor e no condensador ("compl ") 
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NP+l 
compl= L Mjxf,j, O:Sj:SNP+l 
j=O 
7. Comparar "compl" com o número de moles do componente mais volátil na carga inicial: 
dif= compl- Mboxbo,J 
8. Se ldifl < 0,001, considera-se que houve convergência. 
9. Se ldifl > 0,001 
9.1- Se (dif> O) =>o "chute" de xf,NP+l foi muito alto. Reduz-se o limite superior do intervalo 
I 'I' "h "d 0 para sup = u t1mo c ute e xl,NP+l· 
9.2- Se (dif < O) => o "chute" de xf,NP+I foi muito baixo. Aumenta-se o limite inferior do 
intervalo para linr= último "chute" de xf.NP+I 
o lsup + liuf 9.3- Faz-se um novo "chute": xl,NP+l = 2 
9.4- Atualiza x~ NP+I , 
1 O. Repete-se 2-9, até convergir. 
O procedimento de ajuste de XJ,NP+l adotado no item (9) foi baseado no princípio 
utilizado no "Método da Bissecção" para encontrar raízes de equações. 
3.8- Determinação de Rsr 
O programa simulador da coluna de destilação em batelada pode ser adaptado para 
a obtenção do perfil da razão de refluxo necessária para manter constante a composição do 
destilado. Para tanto, são introduzidas as seguintes modificações no programa simulador para 
sistemas binários: 
• Impõe-se que a fração molar do mais volátil no destilado é igual ao valor desejado, ou seja, x0 
= xn,sr. Utilizando a nomenclatura adotada no programa simulador: x1,o = xn,sr e x2,o = 1-xn,sr. 
• Como o condensador é total e o acúmulo de líquido nele é desprezável, tem-se que a 
composição do vapor no topo é igual a composição do destilado: Yi 1 = xi 0 , para i= 1,2. 
, ' 
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• Conhecendo-se a pressão P do sistema e os valores de Yi,b a composição da fase líquida e a 
temperatura no topo ( xi, 1 e T1 , respectivamente) são calculadas através da subrotina de ponto de 
orvalho. 
• Pode-se facilmente mostrar que, nessas condições, a vazão do refluxo Lo é dada por: 
Lo= VJ(YI,l-xl,l)+ Vz(xl,l-YI,2) 
xl,o- xl,l 
• A razão de refluxo R é, então, calculada por: 
R= Lo 
VI-Lo 
(3.42) 
• As demais variáveis são calculadas integrando-se as equações diferenciais no sentido do 
condensador para o refervedor (ou seja, no sentido inverso ao utilizado no programa simulador 
inicialmente elaborado). 
• Após a simulação, obtêm-se o perfil da razão de refluxo necessária para manter a composição 
do destilado no valor especificado (na ausência de ruídos e perturbações) em função de alguma 
variável escolhida. Por exemplo, R,. = f(xb). Esse perfil será importante no desenvolvimento de 
uma das estratégias de controle apresentadas. 
CAPÍTULO 4- MONTAGEM EXPERIMENTAL 
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4- MONTAGEM EXPERIMENTAL 
As estratégias de controle que se mostraram eficientes a nível de simulação foram 
implementadas em uma coluna de destilação contendo 10 pratos perfurados com vertedor. Antes 
de apresentar as estratégias de controle e os resultados experimentais, faz-se um detalhamento do 
equipamento e acessórios utilizados. 
4.1- Controle Convencional versus Controle por Computador 
Numa malha de controle convencional, todos os sinais são funções contínuas do 
tempo, como é mostrado na Figura 4.1 (a). O elemento de medida detecta o valor da variável 
controlada e transmite o sinal (pressão, voltagem ou corrente) para o controlador. Esse valor é 
comparado com o valor desejado ("set-point"), gerando um desvio denominado erro. O 
controlador atua de acordo com esse erro, produzindo um sinal que é enviado ao elemento final 
de controle. Este, então, atua no processo na tentativa de minimizar o erro. 
Em contraste com os sistemas de controle convencionais, os sistemas de controle 
por amostragem envolvem sinais discretos, ou seja, um trem de pulsos de curta duração (Figura 
4.l(b)). O controle por computador é um exemplo de sistema por amostragem 
Sinal confl'nuo 
Tempo 
(a) 
Sinal 
discreto 
Tempo 
(b) 
Figura 4.1- Sinais contínuos e discretos (Deshpande e Ash, 1988) 
O esquema de um sistema de controle por computador é mostrado na Figura 4.2. 
A variável controlada é medida e o sinal elétrico contínuo é enviado ao conversor 
analógico/digital. A amostragem é feita numa frequência pré-determinada. O período de 
Capítulo 4-lv!ontagem Experimental 44 
amostragem é definido como o intervalo de tempo entre duas amostragens sucessivas. O sinal 
discreto produzido é comparado no computador com a forma discreta do "set-point" e o erro é 
calculado. Um programa de computador apropriado, denominado algoritmo de controle, fará o 
papel do controlador. Esse algoritmo é executado, gerando uma saída discreta. O sinal discreto é, 
então, convertido pelo conversor digital/analógico e enviado ao elemento final de controle. 
Pelo que foi dito, nota-se que o controlador analógico da malha convencional é 
substituído pelo computador digital. Um único computador é capaz de realizar a tarefa de 
diversos tipos de controladores analógicos, a depender do algoritmo de controle nele 
implementado. Além disso, o uso do computador permite implementar estratégias de controle 
impossíveis ou impraticáveis numa malha convencional. 
COMPUTADOR 
-~ Algoritmo Elemento .I / I de / I Final de 1Proces.J I I 
Conversor 
Controle Conversor Controle 
Analógico/ : Digital! 
Digital 
: : Analógico 
Elemento de 
Variável Medida Variável 
Medida Controlada 
Figura 4.2- Sistema de controle por computador (Deshpande e Ash, 1988) 
4.2- Montagem Experimental 
A Figura 4.3 apresenta um esquema do sistema de automação e controle 
implementado. As funções básicas desse sistema são: 
1. Leitura das temperaturas do topo e da base para inferência da composição nesses pontos e 
monitoramento da operação. 
2. Controle da potência fornecida ao refervedor para ajuste da taxa de vaporização. 
3. Controle da razão de refluxo. 
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COMPUTADOR COLUNA 
sinal 
······················· digital acionador válvula CPU válvula magnética 
"software" 
magnética 
sinal cana11 topo 1---< 
digital sinal 
digital seleto r 
Placa ADIDA acionador !--< canal -
termopar 
canal2 
controlador refervedor 1---< 
sinal potência 
analógico 
sinal : amplificador t sinal 
analog1co analógico 
Figura 4.3 - Sistema de automação e controle 
4.2. t- Coluna de Destilação 
A coluna de destilação utilizada está esquematizada na Figura 4.4. A coluna foi 
construída no Laboratório de Controle/DESQ e é constituída dos seguintes elementos: 
refervedor, coluna de pratos perfurados com vertedor, divisor de refluxo com válvula magnética, 
condensador total e frasco coletor de destilado. 
Como refervedor utilizou-se um balão de vidro (capacidade para 5 litros) com 4 
juntas esmerilhadas para conexão da coluna de pratos, retirada de amostras, localização do 
termopar e fixação das resistências elétricas, respectivamente. 
A coluna contém 10 pratos perfurados (em Tef!on) com 40 mm de diâmetro e 
perfurações de 2 mm de diâmetro em espaçamento triaH!,>ular. Como vertedor utilizou-se tubos de 
cobre de 12 mm de diâmetro. A altura do vertedor (acima do prato) é 7 mm e o espaçamento 
entre os pratos é de 80 mm. 
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condensador 
c:F válvula magnética 
frasco coletor 
termopar 
Figura 4.4- Esquema da coluna de destilação em batelada 
4.2.2- Microcomputador 
O micro utilizado é um PC-486SX-33 MHz. A interface entre o computador e o 
processo é feita através da placa ADIDA constituída de um conversor analógico-digital (12 bits), 
um conversor digital-analógico (10 bits), um conversor digital-digital (8 bits), 8 canais de saída 
analógica, 8 canais de entrada analógica, 8 canais de entrada digital e 8 canais de saída digitaL 
4.2.3- Leitura das temperaturas do topo e da base 
O processo de leitura de temperaturas utiliza termopares de Ferro/Cobre-Níquel 
(tipo J), um seletor marca IOPE (com 8 canais), um circuito acionador e um circuito amplificador 
de sinaL 
O acionamento de cada canal de leitura dos termopares é feito pelo acionador 
mostrado na Figura 4.5. O circuito é constituído basicamente de transistores e resistores. 
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!K 
BIT 5 
IK lK IK !K 
2N2222 
Figura 4. 5- Acionador do canal de leitura 
Transistores são componentes eletrônicos compostos de 3 regiões semicondutoras 
de polaridades alternadas de modo que entre elas existem duas junções. As regiões 
semicondutoras, compostas basicamente de germânio ou silício, são chamadas de emissor (E), 
base (B) e coletor (C) (Figura 4.5). 
No circuito acionador, os coletores (C) estão todos ligados ao seletor, sendo 
polarizados com uma tensão +V. As bases (B) estão ligadas às saídas digitais da placa ADA, no 
microcomputador. Cada emissor (E), por sua vez, está ligado aos diferentes canais de leitura no 
seleto r. 
As resistências da base e do coletor do transistor limitam suas correntes, 
protegendo o computador contra sobrecargas. 
A seleção de um dado canal de leitura é realizada pela subrotina "write _ dig( )" no 
programa de aquisição de dados, de modo que circule uma pequena corrente entre a base e o 
emissor e, ao mesmo tempo, entre o coletor e o emissor do transistor associado ao canal 
selecionado, tornando possível a leitura de temperatura naquele canal através da entrada analógica 
da placa ADA. 
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Uma vez que os termopares geram sinais na faixa de O a 45 mV e a placa ADA 
trabalha com sinais na faixa de O a 5 V, os sinais dos termopares devem ser amplificados. O 
esquema do circuito amplificador é mostrado na Figura 4.6. A leitura é feita pela subrotina 
"read _ anll2( )". 
Através de uma curva de calibração, os sinais recebidos pelo "software" são 
convertidos em valores de temperatura. As temperaturas do topo e da base lidas são utilizadas 
para inferência das composições nesses pontos e para o monitoramento da operação. 
RI! 
R6 
-v R3 
>----'-0 
Figura 4. 6- Circuito amplificador 
4.2.4- Controle de potência 
Conhecida a composição no refervedor, calcula-se o calor latente de vaporização 
da mistura nele contida e a potência que deve ser fornecida para manter a taxa de vaporização 
num certo valor desejado. O valor da potência está associado ao sinal digital por uma curva de 
calibração. O programa, através da subrotina "write_anl( )",envia o sinal digital para o conversor 
digital-analógico de 1 O bits que opera na faixa de O a 5 V. A voltagem de saída do micro dispara o 
tiristor e este, por sua vez, controla a potência do sistema de aquecimento, o qual consiste em 3 
resistências blindadas com as seguintes características: 500 W/220 V; 750 W/220 V; 1500 W/220 
V. O circuito acionador/controlador de potência é mostrado na Figura 4.7. 
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O controle de potência é baseado no disparo e controle de um tiristor, que faz o 
controle da tensão e da corrente que circula pela carga. O tiristor é um dispositivo eletrônico que, 
sob um dado valor de corrente (corrente de disparo), deixa passar e, ao mesmo tempo, amplifica a 
magnitude desta corrente. A corrente necessária para disparar um dado tiristor depende das 
características do dispositivo. 
O disparo deve ser efetuado dentro da senóide que alimenta a carga. A Figura 4.8 
mostra a forma de onda pura e a forma de onda onde o disparo do tiristor ocorreu. Quanto mais 
perto do inicio da senóide o disparo ocorrer, maior será a área controlada e, consequentemente, 
maior será a tensão e a corrente controladas, levando ao controle da potência da carga. 
Desde que o circuito operará exclusivamente com corrente continua, desprezou-se 
um semiciclo da senóide, atuando com apenas um disparo do tiristor. 
Deste modo, a CPU passará ao controlador determinados valores de tensão. Estes 
valores serão interpretados pelo controlador que, de acordo com o valor de tensão lido, disparará 
o tiristor. Assim, para pequenos valores de tensão da CPU, tem-se pequenos valores de controle 
de potência, e para altos valores de tensão da CPU, tem-se altos valores de controle de potência. 
Para se conseguir um controle preciso da potência, há a necessidade de sincronizar 
o disparo com o semiciclo que alimenta a carga, o disparo devendo ocorrer sempre no mesmo 
valor de período para todos os semiciclos que alimentam a carga. Para isso, existe no controlador 
um gerador de sincronismo que gerará o sincronismo na mesma frequência da rede para que o 
disparo ocorra sempre em período constante. 
-'--i--\---'.;._-f-+--\--:-l.l----cf-_.,.. TENSÃo NA 
: REDt: 
' I 
_ __.PA ........... ____ .... ~--------·- TENSÃO NA CAROA 
Figura 4.8- Forma da onda quando ocorre o disparo do tirístor 
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A CPU necessita estar isolada da rede para não ocorrer interferências desta como, 
por exemplo, uma sobrecarga que danificaria a CPU. Para isso, foi utilizado um sistema de 
acoplamento óptico entre a máquina e a carga, no caso, um opto-diac cuja tensão de isolamento é 
da ordem de 3500 V. 
4.2.5- Controle da razão de refluxo 
Se o objetivo de controle for manter constante a composição do componente mais 
volátil no topo, o valor da composição lido nesse ponto é comparado com o valor definido como 
o "set-point". Se a composição estiver abaixo do valor especificado, a subrotina que contém a 
estratégia de controle calcula um novo valor para a razão de refluxo. A razão de refluxo desejada 
é obtida alterando-se em intervalos de tempo adequados a posição da válvula para o destilado ou 
para o refluxo (procedimento a ser detalhado posteriormente). Isso é feito através da função 
"write _ dig( )" que permite atuar nas posições "on-off' do relê. O circuito que aciona a válvula 
magnética é apresentado na Figura 4. 9. 
~--------------,------------r--------12V 
BitS 
Conv.D/D 
l 
SV--1+---H 
Zenner 
IN4148 
.. . . . P.ÇSJJ()()() .. 
2N2222 
... 
_, 
... 
L v~ 
Magnética 
2N2222 
~------~----------------~------~o v 
Figura 4. 9- Acionador da válvula magnética 
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4.3- Condições Operacionais 
Os testes experimentais foram feitos com os sistemas etanol/água e etanol/1-
propanol. O volume máximo da carga alimentada foi de 3,5 litros. A Tabela 4.1 apresenta as 
condições operacionais das corridas realizadas com cada um dos sistemas. 
Tabela 4.1- Condições operacionais 
Sistema Pot (W) Yref (moi/h) Xbo,EtOH 
etano l/água 750 s; Pot s; 2000 66 s; V,r s; 178 Xbo,EtOH < O, I O 
etanol/1-propanol 1250 108s; Yref s; JJO Xbo,Etmr< 0,30 
CAPÍTULO 5- PROGRAMA DE AQUISIÇÃO DE 
DADOS E CONTROLE 
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5- PROGRAMA DE AQUISIÇÃO DE DADOS E CONTROLE 
O método utilizado para inferência da composição a partir da temperatura é 
descrito neste capítulo. Para minimizar os efeitos dos ruídos bem como melhorar a precisão da 
temperatura lida através do computador, foram estudados e testados diferentes tipos de filtros 
digitais. Em seguida, define-se o objetivo de controle e apresenta-se o algoritmo do programa. 
5.1- Inferência da Composição 
Na destilação em batelada, o conhecimento da composição é de fundamental 
importância. Com base nessa variável, decisões, tais como iniciar ou finalizar a coleta de produtos 
e intermediários, são tomadas. Os medidores de composição são, em geral, caros, complexos e 
dificeis de serem instalados nas correntes de processo. Além disso, o tempo gasto na análise 
propriamente dita introduz um tempo morto na malha de controle. 
Em substituição aos analisadores, tenta-se inferir a composição a partir de medidas 
secundárias, como temperaturas, vazões, pressões. No presente trabalho, são utilizadas as 
medidas de temperatura do topo da coluna e do refervedor para inferência da composição nesses 
pontos. 
Lendo-se as temperaturas da base e do topo da coluna, procurou-se desenvolver 
um programa para calcular a composição da mistura presente no refervedor e a composição da 
fase vapor no topo. Para sistemas cujo comportamento se aproxima do ideal, tal tarefa é 
relativamente simples, uma vez que a composição é função apenas da temperatura. Em sistemas 
que apresentam desvios da idealidade, a composição de equilíbrio é função não só da 
temperatura, mas também da própria composição. Nesse último caso, é necessário, portanto, 
utilizar um algoritmo iterativo. 
A determinação das composições de equilíbrio nas fases líquida e vapor foi feita 
utilizando-se a abordagem "gama-fi" : 
(5.1) 
A equação ( 5.1) pode ser simplificada, considerando-se 
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1. O fator de Poynting, utilizado como uma correção para quando se tem altas pressões, 
pode ser considerado igual a unidade pois a pressão de operação é atmosférica. 
2. Quando os parâmetros ONIQUAC utilizados no cálculo dos coeficientes de atividade e as 
constantes de Antoine para o cálculo das pressões de vapor são extraídos da coleção de dados de 
Gmehling et al. (1982), os coeficientes de fugacidade devem ser considerados iguais a um, pois o 
método de ajuste dos dados experimentaís empregado por essa referência considera que a fase 
vapor tem comportamento ideal. 
Feitas essas considerações, a equação (5.1) torna-se: 
(5.2) 
5.1.1- Sistemas com Comportamento Próximo ao Ideal 
Em sistemas cujo comportamento pode ser considerado próximo ao ideal, mais 
uma simplificação pode ser feita: os coeficientes de atividade são iguais a um. Então: 
NC NC 
Considerando que L x i = I e L y i = I , para sistemas binários têm-se: 
i=l Í"-'l 
p _ P'" P- exp( A 2 - T:~J 
X= 2 =---,-----~----;c-::__--~ 
I psat _ psat ( B ) ( B ) 1 2 
exp A 1 - T+~ -exp A 2 - T + ~~-
psat 
1 Y1 =--xi p 
(5.3) 
(5.4) 
(5.5) 
(5.6) 
(5.7) 
Ou seja, as composições podem ser determinadas apenas conhecendo-se a 
temperatura e a pressão do sistema. 
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5.1.2- Sistemas Não-Ideais 
Para sistemas não-ideais binários: 
fy, =I=> Pt'(T)x1y1(x,T) + P;"(T)x2y 2(x,T) = l 
1-1 p p 
Pt''' (T)x1y 1 (x, T) + P;''(T)x2y 2 (x, T) = P 
x 2 =1-x 1 
(5.8) 
(5.9) 
As equações (5.8) e (5.9) podem ser resolvidas pelo Método de Newton (vide 
Apêndice). Em seguida, calcula-se a composição da fase vapor pelas equações (5.10) e (5.11): 
P1"
1 (T)x 1 y 1 (x, T) 
yl= p 
P;" (T)x 2 y 2 (x, T) y, = p 
5.2- Filtros Digitais 
(5.10) 
(5.11) 
Define-se ruído como toda flutuação no sinal de processo que não contém 
informação útil para fins de controle. O ruído pode ser proveniente de diversas fontes: 
instrumentos de medida, equipamentos elétricos ou o próprio processo. O efeito de mistura, 
turbulência e fluxos multifásicos não uniformes são exemplos de fatores que geram ruídos de 
processo. 
Os efeitos elétricos podem ser minimizados através de isolamento de cabos, 
aterramento e outros. Os efeitos tanto dos ruídos de processo como dos ruídos de instrumentos 
podem ser reduzidos através do condicionamento de sinais ou filtragem de dados. 
No sistema de controle da coluna de destilação em batelada, a filtragem digital dos 
dados contribui para a melhoria da precisão de leitura da temperatura que será utilizada na 
inferência da composição. 
Para uma pré-seleção do filtro digital, foram feitas 100 medidas da temperatura 
ambiente utilizando um período de amostragem fixo e diferentes tipos de filtro. Como o processo 
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de leitura é muito rápido e o período de amostragem foi pequeno (Ta = 4s), pode-se considerar 
que a temperatura ambiente se manteve constante durante a coleta dos l 00 pontos< 
5.2.1- Filtro de Média 
Seja X o valor amostrado e Y o valor corrigido, ou seJa, o valor considerado 
válido e que será utilizado no algoritmo de controle< A cada período de amostragem são feitas 
nmed medidas e o valor válido é a média dessas medidas: 
Y(t) 1. rnncd = -- L:Xk 
nmed ,_, (5<12) 
O valor corrigido Y(t) corresponde ao valor válido no instante t, pois o tempo 
gasto na leitura dos nmed pontos pode ser desprezado< 
Para diversos valores de nmed, a Tabela 5< 1 apresenta o desvio padrão das 
medidas da temperatura ambiente< 
Tabela 5< 1- Testes feitos com o filtro de média 
nmed valor médio T ombiente ("C) desvio padrão 
1000 30,1 6,88 
10000 29,9 1,68 
20000 29,8 1,22 
30000 29,8 0,77 
5.2.2- Filtro de Média Contínua ou Móvel 
Definindo-se um certo período de amostragem Ta, é feita uma leitura a cada Ta e o 
valor atual é a média das leituras anteriores< Sendo k o k-ésimo período de amostragem, o valor 
válido no n-ésimo período de amostragem é dado por: 
1 n 
Y.=-L:X, 
llkd 
(5<13) 
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Melhores resultados podem ser obtidos com a média móvel fazendo-se com que Xk 
não seja apenas um único valor lido no k -ésimo instante de amostragem, mas que seja uma média 
de nmed pontos. Ou seja, utilizando-se uma combinação do filtro de média com o filtro de média 
móvel: 
1 n 
Y. =-2.:Xk e Xk 
n k=t 
J. nmed 
= -- 2.:Xk.v 
nmed •. , (5.14) 
Uma das desvantangens do filtro de média móvel é que ele pode impedir a 
detecção de oscilações instantâneas no sistema. Uma alternativa para contornar tal problema, 
consiste no uso de apenas J pontos passados, ao invés de utilizar todos os pontos passados. 
Sendo: 
média móvel: 
Y. = valor atual corrigido = _!. ± Xk 
J k=n-J+1 
I . 'd . d . 1 ~X Y •. , = va or comgt o no mstante e amostragem antenor =- '-' k 
J k-n J 
(5.15) 
(5.16) 
Então, subtraindo-se (5.16) de (5.15), chega-se à fórmula recursiva do filtro de 
(5.17) 
A Tabela 5.2 mostra alguns resultados obtidos com o uso da média móvel para 
diferentes valores de nmed e J. 
Tabela 5.2- Testes feitos com o filtro de média móvel 
J nmed valor médio T ambiente ("C) desvio padrão 
5 20000 30,3 0,40 
lO 20000 30,4 0,34 
5 30000 29,8 0,39 
10 30000 30,4 0,21 
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5.2.3- Filtro de Iª ordem ou Filtro Exponencial 
No filtro exponencial, pressupõe-se que seja válida a seguinte equação: 
(5.18) 
Resolvendo a equação, chega-se que: 
l 
e Q=-----
1- exp(- Ta/r F) (5.19) 
rF r,. Se - > 10 => Q = -· . Como regra geral (Deshpande e Ash, 1988), utiliza-se 
Ta Ta 
Ta 'F 
r F = -
2 
=>- = 0,5. Dessa forma: 
Ta 
Y. = (1- a )Y •. , +a X., com normalmente a= 0,5 (5.20) 
5.2.4- Filtro de 2ª ordem ou Filtro Exponencial Duplo 
Corresponde a dois filtros de 1' ordem em série e, quando u, = az = a, então: 
Y. = a'x. + 2(1- a)Y. , - (1-- a )2 Y._, (5.21) 
A Tabela 5.3 apresenta alguns resultados obtidos com os filtros de Iª e 2ª ordens. 
Tabela 5.3- Testes feitos com os filtros de Iª e 2ª ordens 
ordem nmed valor médio T nmblente ("C) desvio padrão 
lª 20000 29,7 0,64 
Iª 30000 29,8 0,54 
2ª 20000 29,7 0,60 
2ª 30000 29,7 0,41 
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5.2.5- Conclusões 
Nos casos analisados, o uso de nmed = 30000 forneceu melhores resultados do 
que o uso de nmed = 20000. Para um mesmo valor de nmed, o filtro de 2ª ordem apresentou 
menor desvio padrão do que o filtro de 1 ª ordem. O menor desvio padrão obtido foi com o filtro 
de média móvel com J = 10 e nmed = 30000. Porém, para fins de controle, o melhor filtro é 
aquele que consegue filtrar os ruídos sem contudo "esconder" as variações reais que ocorrem no 
processo. Ou seja, quando o filtro introduz um atraso considerável na malha de controle, o 
desempenho do controlador pode ser prejudicado. Dessa forma, a escolha final do melhor filtro 
digital foi determinada através de corridas experimentais, como será apresentado posteriormente. 
5.3- Algoritmo do Programa de Aquisição de Dados e Controle 
5.3.1- Definição do Objetivo de Controle 
A estratégia de operação escolhida consiste em manter a composição do 
componente mais volátil no destilado constante. Considerando o uso de um condensador total, tal 
estratégia equivale a manter constante a composição do mais volátil no vapor efluente do topo da 
coluna. 
Dessa forma, o objetivo do controlador será variar o refluxo de tal forma que a 
composição do destilado se mantenha constante. A justificativa para tal escolha se baseia na 
análise da literatura, em especial na discussão de alguns aspectos do controle digital de uma 
coluna de destilação em batelada em escala piloto apresentada por Robinson (1985). 
Em geral, o objetivo de controle proposto consiste na obtenção de certa 
quantidade de produto dentro de uma especificação desejada num tempo mínimo de operação, 
uma vez que tempo mínimo está relacionado com custo mínimo (menor gasto energético). 
Definido esse objetivo, é possível mostrar pela teoria de controle ótimo que nem a operação a 
refluxo constante nem a operação com pureza constante são as estratégias mais adequadas. O 
verdadeiro ótimo se encontra entre essas duas estratégias, como mostra a Figura 5 .I. Na prática, 
no entanto, o cálculo da trajetória de refluxo ótimo é relativamente complexa, exigindo 
simplificações na modelagem. Tem sido mostrado que uma boa aproximação da estratégia de 
refluxo ótimo consiste em operar um período com refluxo constante e, em seguida, operar com 
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pureza constante. Nesses dois casos, a estratégia de refluxo é mms fácil de ser calculada e 
potencialmente mais simples de ser implementada. 
Razão 
de 
Refluxo 
tempo 
constante 
refluxo 
constante 
Figura 5.1- Perfis típicos de razão de refluxo equivalentes (Robinson, 1985) 
No algoritmo controlador, define-se inicialmente o valor do "set-point" como 
sendo o valor desejado da composição do componente mais volátil no destilado. Através da 
medida da temperatura no topo, infere-se a composição nesse ponto que, por sua vez, é igual à 
composição do destilado (condensador total). A partir da composição lida, a razão de refluxo é 
mantida ou atualizada pela subrotina de controle. 
5.3.2- Algoritmo 
O programa é constituído de subrotinas da placa AD/D A (leitura de entradas 
analógicas, escrita de saídas digitais e analógicas) e subrotinas específicas para a malha de 
controle em questão (leitura e filtragem de dados, cálculo da potência a ser enviada ao refervedor, 
controle da razão de refluxo). O desmembramento do programa em subrotinas permite testar cada 
uma delas individualmente, facilitando a detecção de erros. 
A cada período de amostragem, dados como temperaturas lidas e composições 
inferidas são armazenados em arquivos e mostrados graficamente na tela para melhor 
monitoramento da operação. 
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Para que a razão de refluxo na coluna corresponda ao valor calculado no 
programa, considera-se: 
Para um determinado período de amostragem Ta, têm-se: tL + tn =Ta 
De (5.22) tL = Rtn 
Substituindo (5.24) em (5.23), chega-se a: 
Ta 
t =--
D R+l 
(5.22) 
(5.23) 
(5.24) 
(5.25) 
A cada novo período de amostragem Ta, inicia-se um "looping". No início do 
"looping", a válvula é posta na posição refluxo. Com a válvula nessa posição, são executadas as 
subrotinas de leitura de temperaturas, inferências, envio de potência e cálculo da razão de refluxo. 
O tempo computacional gasto nessas subrotinas é calculado e guardado na variável dt. O tempo 
que ainda falta para a válvula ficar na posição refluxo é chamado de tLiinh• , de tal forma que: 
(5.26) 
O programa, então, espera tumh• segundos com a válvula ainda na posição refluxo. 
Completados k segundos, a válvula passa para a posição destilado, fica nessa posição durante o 
tempo tn e retoma ao início do "looping". 
O algoritmo controlador consiste em: 
l. Declaração de variáveis e subrotinas 
2. Definição de variáveis: 
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2.1- período de amostragem 
2.2- número de pontos no cálculo da temperatura média (nmed) 
2.3- "set-point" da fração molar do componente chave no topo da coluna 
2.4- razão de refluxo inicial 
3. "Set-up" da placa ADIDA 
4. Abertura dos arquivos de dados 
5. Inicio da aquisição de dados ao pressionar "ENTER" no teclado 
6. Monitoramento das temperaturas e composições no topo e na base durante a operação com 
refluxo total: 
6.1- seleção do canal6 (termopar do topo) 
6.2- leitura do termopar do topo e filtragem de dados 
6.3- inferência da composição no topo 
6.4- seleção do canal 2 (termopar da base) 
6. 5- leitura do termopar da base e filtragem de dados 
6.6- inferência da composição na base 
6.7- impressão na tela gráfica dos valores de temperatura e composição 
Repetir 6 até que seja pressionado "ENTER", iniciando a coleta do produto com R= Rm;n 
7. A cada período de amostragem Ta: 
7. 1- válvula posição refluxo e seleção do canal 6 (termo par do topo) 
7.2- leitura do termopar do topo e filtragem de dados 
7.3- inferência da composição no topo 
7.4- válvula posição refluxo e seleção do canal 2 (termo par da base) 
7.5-leitura do termopar da base e filtragem de dados 
7.6- inferência da composição na base 
7. 7- impressão na tela gráfica dos valores de temperatura e composição 
7. 8- cálculo da potência a ser enviada ao refervedor 
7. 9- envio da potência através da saída analógica 
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7.10- atualização de R pela subrotina que contém a estratégia de controle 
Ta 7.11- t 0 =--R+l 
7.12- tL = RtD 
7.13- cálculo de dt 
7.14- tumh• = tL- dt 
7. 15- espera de tuinha segundos 
7.16- válvula posição destilado 
7.17- espera de to segundos 
Repetir 7 até que seja apertada qualquer tecla (comando utilizado para finalizar o programa). 
O fluxograma geral do programa controlador e a sequência de comandos 
executados a cada período de amostragem Ta estão no Apêndice. 
CAPÍTULO 6- CONSIDERAÇÕES SOBRE O 
SISTEMA ETANOL/ÁGUA 
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6- CONSIDERAÇÕES SOBRE O SISTEMA ETANOL/ÁGUA 
Os pnme1ros testes experimentais foram feitos com o sistema etanol/água. 
Algumas condições operacionais adotadas são melhor compreendidas através da análise das 
propriedades fisicas e termodinâmicas dessa mistura. 
6.1- Equilíbrio Líquido-Vapor 
As ações tomadas pelo controlador baseiam-se em valores de composição. Como 
os analisadores são, em geral, caros, complexos e dificeis de serem instalados nas correntes de 
processo, as composições foram inferidas a partir de medidas de temperatura. 
A influência do erro de leitura da temperatura sobre os valores de composição 
inferidos depende do sistema em questão e da faixa de composição considerada. Sendo x a fração 
molar da fase líquida e y a fração molar da fase vapor, a Tabela 6.1 e a Figura 6.1 mostram os 
dados de equilíbrio líquido-vapor para o sistema etano!/ água a 760 mmHg. 
0,8 
T (°C) YetoH 
90 0,6 
85 0,4 
0,2 
~;+-~~--~~~-,--~~~~ 0,0 ~~-.,-~-r-~--i-~--r-i--1 
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 
"f:tOH ' y EtOH 
"f:tOH 
Figura 6.1- Curvas de equilíbrio líquido-vapor do sistema etano!/ água a P = 760 mmHg 
(Gmheling et a!., 1982) 
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Tabela 6.1- Sistema Etanoi/Água (P = 760 mmHg)* 
T("C) XEtOH YEtOH 
100,00 0,0000 0,0000 
95,50 0,0190 0,1670 
89,00 0,0721 0,3820 
86,70 0,0966 0,4313 
85,30 0,1238 0,4701 
84,10 0,1661 0,5116 
82,70 0,2337 0,5542 
82,30 0,2608 0,5672 
81,50 0,3273 0,5946 
80,70 0,3965 0,6204 
79,80 0,5079 0,6632 
79,70 0,5198 0,6681 
79,30 0,5732 0,6913 
78,74 0,6763 0,7429 
78,41 0,7472 0,7850 
78,15 0,8943 0,8951 
78,33 1,0000 1,0000 
*Gmehling et al. (1982) 
Tal mistura apresenta um ponto de azeotropia em XEtoH = 0,8925 (95,5% em massa 
ou 96,4% em volume de etano!). Nas proximidades do azeótropo, verifica-se que pequeHas 
variações de temperatura correspondem a grandes variações na composição. Na faixa de 79,30-
78,15 °C a composição varia de 0,5732 a 0,8943, ou seja, para uma variação de 1,15 °C tem-se 
uma variação de 0,3211 na composição. 
Na montagem experimental utilizada, a precisão da temperatura lida e filtrada 
chega a ± 1 °C. Dessa forma, o erro de inferência para valores de composição maiores do que 
XEtoH 0,60 é muito grande. Considerando essas dificuldades, o valor do "set-point" escolhido 
para a pureza do destilado foi, no máximo, xn,sP = 0,60. 
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6.2- Calor Latente de Vaporização 
Se a carga térmica fornecida a coluna for mantida constante, a vazão de vapor 
efluente do refervedor irá diminuindo ao longo da batelada, urna vez que a mistura alimentada vai 
ficando mais rica nos componentes menos voláteis. Nesse caso, para que a vazão de vapor seja 
constante, é necessário que o calor fornecido ao refervedor seja gradualmente aumentado. 
Para o sistema etanollá!,>ua, a diferença entre os calores latentes de vaporização 
não é muito significativa, corno pode ser evidenciado pelo exemplo a seguir. Sendo T,h.,i = 
temperatura de ebulição normal do componente i e m~·· (T,b.,J = entalpia de vaporização do 
componente i nessa temperatura, tem-se: 
L'.H~;~'m (T,b.,EtoH) = 9260 cal I mo] e L'.H;;';0 (T,h,H,o) = 9717 cal I mo! 
Desejando-se manter a vazão de vapor efluente do refervedor constante e igual I 00 moles/h, seria 
necessária urna potência de 1076 W para urna carga de etano! puro e urna potência de 1129 W 
para urna carga de água pura. Ou seja, para uma variação na composição de etano! no refervedor 
de O~ xEtOH ~ 1,0 seria necessário variar a potência fornecida em apenas 4,9%. Nas experiências 
feitas, a fração de álcool alimentado foi sempre inferior a O, 10, tornando essa porcentagem de 
variação da carga térmica menor ainda. Para o sistema etanol/água, optou-se, então, por operar a 
coluna com potência constante, uma vez que as variações da vazão de vapor efluente do 
refervedor são, nesse caso, irrelevantes. 
CAPÍTULO 7- CONTROLE ADAPTATIVO 
AUTO-AJUSTÁVEL-
Fundamentos Teóricos e Testes 
Experimentais 
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7- CONTROLE ADAPTATIVO AUTO-AJUSTÁVEL-
Fundamentos Teóricos e Testes Experimentais 
O projeto de um controlador analógico ou digital eficiente depende do 
conhecimento da dinâmica do processo. Processos não-lineares e/ou não-estacionários 
apresentam mudanças nas suas características dinâmicas durante a operação. Para lidar com isso, 
um controlador deve ser capaz de ajustar seus parâmetros de maneira "ótima". 
O controle adaptativo é uma técnica que consiste em assumir um determinado 
modelo para o processo e atualizar os seus parâmetros "on-line" com base nos valores atuais e 
passados das variáveis de entrada e saída do processo. Após a atualização dos parâmetros, uma 
nova saída do controlador é calculada, como mostra a Figura 7 .1. 
Ysp : Controlador : _I Processo I I I 
u(t) y(t) 
Estimativa 
dos 
Parâmetros 
11 Ún-Lm.e•• 
parâmetros do modelo I 
Figura 7.1- Esquema do Controle Adaptativo (Âstrom, 1989) 
A primeira etapa do controle adaptativo é denominada identificação do processo e 
consiste na proposta de um modelo e na estimativa "on-line" dos parâmetros através de algum 
método matemático. A partir do modelo que melhor descreve o estado do sistema naquele 
instante, calcula-se a ação de controle. O método matemático mais utilizado na obtenção dos 
parâmetros do processo é o método dos mínimos quadrados, o qual pode ser implementado de 
duas formas: a primeira consiste em coletar e armazenar um determínado conjunto de dados e, em 
seguida, calcular os parâmetros a partir desse conjunto; a segunda forma consiste em atualizar 
recursivamente os parâmetros do processo toda vez que novos dados forem coletados, ou seja, a 
cada período de amostragem. Após uma análise da literatura ( Âstrom et al., 1973; F ortescue et 
al., 1981; Chalam, 1987), verificou-se que o segundo método, denomínado Método dos Mínimos 
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Quadrados Recursivo ou RLS ("Recursive Least Square"), permite que o controlador atue com 
maior frequência, sendo mais eficiente e mais comumente empregado. Como esse método foi 
utilizado no controle adaptativo implementado no presente trabalho, apresenta-se a seguir os seus 
fundamentos teóricos. Os resultados experimentais obtidos com o sistema etanol/água também 
são apresentados nesse capítulo. 
7.1- Controle Adaptativo Auto-Ajustável 
(Método dos Mínimos Quadrados Recursivo) 
O rel,>ulador auto-ajustável foi originalmente projetado para controlar processos 
com parâmetros constantes, porém desconhecidos. No entanto, a maioria dos processos químicos 
não atende à hipótese normalmente assumida de que o sistema é linear e invariante no tempo. O 
caráter não-linear e não-estacionário do processo advém, por exemplo, da não-linearidade das 
válvulas, relações não-lineares entre taxas de reação e temperaturas, desativação de catalisadores, 
operações em batelada e outros. Dessa forma, é necessário incorporar ao estimador algum 
mecanismo adaptativo que faça com que tais mudanças sejam consideradas. 
Uma maneira conveniente de resolver esse problema é impedir que o estimador 
recursivo convirja, introduzindo-se para tanto um chamado "fator de esquecimento" ("forgettíng 
factor"). O uso de tal fator permite que as informações antigas sejam continuamente descartadas 
(esquecidas). Porém, se o fator de esquecimento não for corretamente escolhido, pode ocorrer 
um crescimento exponencial da matriz de covariância, deixando o sistema extremamente sensível 
a perturbações (problema denominado "blow-up"). Além disso, surgem dificuldades numéricas e 
computacionais. 
De modo a resolver esses problemas, Fortescue et ai. (1981) desenvolveram um 
novo algoritmo que impede o "blow-up" da matriz de covariância, mas que ainda permite ao 
estimador adaptar-se às mudanças ocorridas no processo. 
O objetivo do regulador auto-ajustável é controlar um processo de parâmetros 
desconhecidos e possivelmente variantes no tempo. Supõe-se que o processo estocástico pode ser 
descrito pela seguinte relação discretizada no tempo: 
A(z-1)y(t) = B(z-1 )u(t- atraso- 1) + C(z-1 )e(t) (7.1) 
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Definem-se, então, os seguintes vetores: 
çb1 (t)=[-y(t), ... , -y(t-n+l), ,B.u(t-1), ... , ,B.u(t-m)] 
O modelo estimador é dado por: 
y(t) = çb(t- atraso -l)1 Ô(t- I)+ ,B.u(t- atraso -1) (7.2) 
O controlador de variância mínima é, então: 
u(t)=-çb(t) 1 Ô(t)/ ,B. (7.3) 
As estimativas podem ser obtidas utilizando-se o algoritmo do Método dos 
Mínimos Quadrados Recursivo, através das seguintes relações: 
Ô(t) = Ô(t -I)+ K(t)e(t) 
e(t) = y(t)- y(t) 
onde o ganho é definido como: 
K(t) = [ <l><l>r ( t -atraso- 1)]-1 çb(t- atraso -I) 
e a matriz de informação é atualizada por: 
<1><1> T (t) = Â<l><l>1 (t-I)+ çb(t)çb(t) T' o< À,; I 
(7.4) 
(7.5) 
(7.6) 
(7 7) 
O fator de esquecimento À possibilita que o algoritmo ajuste os parâmetros de um 
processo variante no tempo sem que o valor do termo <1><1>1 (t) se torne "grande demais". A 
velocidade de adaptação é determinada pelo chamado comprimento de memória assintótica (N): 
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N=11(1-À) (7.8) 
A equação (7.8) indica que a informação vai sendo descartada com uma constante 
de tempo de N períodos de amostragem. 
O algoritmo é normalmente formulado de tal forma que a inversa da matriz de 
informação seja atualizada diretamente: 
A 
P(t) =[<l><l> T (t- atraso- l)r1 (7.9) 
onde P(O) é igual a c x I, sendo c um escalar de valor elevado (por exemplo, c = 1 000) e I é a 
matriz identidade. 
É possível demonstrar que a equação (7. 6) pode ser escrita na forma recursiva 
como: 
K(t) = P(t- I )cj>(t- atraso -1) I [1 + cj>(t- atraso -1? P( t- l)cj>( t- atraso -1)] (7.1 O) 
Utilizando-se as equações (7 6), (7.7) e (7.9), tem-se que: 
P(t) =[I- K(t)~(t atraso -l?JP(t -1) I À(t) (7.11) 
Para um sistema quase deternúnístico, o erro a cada passo estará relacionado com 
o estado do estimador. Se o erro for pequeno, pode-se concluir que: o processo não está sendo 
excitado; ou, há excitação e o conjunto de parâmetros está quase correto; ou, o estimador é 
sensível o suficiente para reduzir o erro. Em todos esses casos, a estratégia mais razoável será 
manter o máximo de informação possível, escolhendo-se um fator de esquecimento próximo da 
unidade. Se, por outro lado, o erro for grande, a sensibilidade do estimador deverá aumentar, 
escolhendo-se, portanto, um fator de esquecimento menor. Isso reduzirá N até que os parâmetros 
sejam reajustados e os erros diminuam. Com base nessas observações, define-se uma medida do 
conteúdo de informações como uma soma ponderada dos quadrados dos erros a posteriori. 
Recursivamente: 
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l:(t) = À(t)l:(t - 1) + [1- 1/J(t -atraso- 1) r K(t)]s(t) 2 (7.12) 
Pode-se escolher À de tal forma que: 
l:(t)=l:(t-1)= =E 
. " o (713) 
Em outras palavras, a "quantidade de esquecimento" a cada passo corresponderá à 
quantidade de informação nova obtida pelas medidas mais recentes de tal forma que se assegure 
que a estimativa será sempre baseada na mesma quantidade de informação. Da equação (7.8): 
À(t) = 1-1/N(t) (7.14) 
E, das equações (7.12) e (7.13) 
À(t) = 1- [1- 1/J(t- atraso -I f K(t)]s(t) 2 I E o (7.15) 
Comparando-se (7.14) com (715), verifica-se que: 
N(t)= L 0 /[l-r/J(t-atraso-l)TK(t)]s(t) 2 (7.16) 
Uma vez que r o está relacionado à soma dos quadrados dos erros, E o pode ser 
expresso por: E o = a~N a. No controlará, então, a velocidade de adaptação. Um valor pequeno 
de No resultará numa matriz de covariância grande e num sistema sensível. Quanto maior No, 
menos sensível será o estimador e mais devagar será a adaptação. 
7.2- Algoritmo RLS com Fator de Esquecimento Variável 
O algoritmo RLS com fator de esquecimento variável se baseia nas seguintes 
equações: 
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• Predição: y(t)=<J>(t-atraso-l)rS(t-l)+~ou(t-atraso-1) (equação7.2) 
• Erro s(t)=y(t)-Y(t) (equação7.5) 
• Ganho K(t) = P(t -1)<J>(t -atraso-I)/ [I +<J>(t -atraso-l)'P(t -l)<J>(t- atraso -I)] (equação 
7.10) 
• Estimativas Ô(t) = Ô(t -1) + K(t)s(t) (equação 7.4) 
• Fator de esquecimento: í!(t)=1-[l-~(t-atraso-l)rK(t)]s(t) 2 /'Lo (equação7.15) 
Se À(t) < Àmin, À(t) = Àmin· 
• Covariância P(t)=[I-K(t)~(t-atraso-1}"]P(t-1)/À(t) (equação7.11) 
• Controle u(t) = -~(t)" Ô(t) I f3a (equação 7.3) 
Dessa forma, o algoritmo consiste nas seguintes etapas: 
I. Inicializar P => P(O) = 1000 x I 
2. Inicializar ê => ê = O 
3. Atualizar <1> com os valores lidos e armazenados 
4. Calcular K(t) 
5. Calcular s(t) 
6. Atualizar ê ( t) 
7. Calcular À( t) 
8. Calcular u(t) 
9. Calcular predição do modelo ( y(t)) 
I O. Atualizar P(t) 
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7.3- Testes Experimentais (Sistema Etanoi/Água) 
O regulador auto-ajustável descrito anteriormente foi implementado na coluna em 
batelada de modo a manter constante a composição do produto destilado, através da variação da 
razão de refluxo. Nesse caso: u(t) =R e y(t) = Ym. 
Os parâmetros que fazem parte do algoritmo do Método dos Mínimos Quadrados 
Recursivo, tais como ordem do modelo, atraso e L:. foram determinados através de testes 
experimentais. Alguns fatores operacionais, como período de amostragem, razão de refluxo 
minimo e vazão de vapor também foram analisados. 
7.3.1- Escolha da ordem do modelo 
A ordem, ou seja, o número de parâmetros do modelo do processo é dado por (n + 
m). Segundo dados da literatura (Fortescue et al., 1981 e Kershenbaum et al., 1985), o 
controlador auto-ajustável é pouco sensível a esse fator. Nos testes experimentais feitos, o 
modelo com n = 4 e m = 3 (ordem = 7) apresentou bons resultados. 
7 .3.2- Escolha de ~o 
O parâmetro f3. é estabelecido de modo a evitar-se problemas numéricos no 
cálculo da estratégia de controle dada por u(t) = -~(t)r Ô(t) I f3. 
Nos testes feitos, utilizou-se f3 o = I ,0. 
7 .3.3- Escolha de Lo 
A medida do conteúdo de informações, L o, influencia a sensibilidade do 
controlador. Um valor de L o elevado leva a uma adaptação lenta. Com valores de L o pequenos, 
a adaptação e a resposta do sistema são mais rápidas, porém a incerteza dos parâmetros do 
modelo aumenta. Neste último caso, o modelo pode não descrever adequadamente o estado do 
sistema e o controlador pode se tornar instáveL 
sensibilidade. 
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O valor de I:, = 0,0025 forneceu bons resultados em termos de estabilidade e 
7.3.4- Escolha do Tempo Morto ou Atraso 
O modelo de ordem 7 proposto foi o seguinte: 
Ymk =atYmk---atraso +azYmk-atraso-1 +a3Ymk-atraso--2 +a4Ymk~-atraso-·-3 
+ fJIRk---atraso-~1 + fJzRk-atraso-2 + fJ3Rk-atraso-3 + fJoRk--atraso (7.17) 
Por coveniência de implementação computacional, chamou-se a 1 =e,, 
a, =e,, ... , /31 =e,, ... , /33 = e7 . Dessa forma: 
Ymk = BIYmk--~atraso +BzYmk-atraso-1 +03Ymk-atraso-z +04Ymk-·atraso--3 
+ 8 5Rk-llt111SO-l +e 6 Rk-atraso-2 + 07Rk-atraso-3 + f3 oRk-·atraso 
A predição para o futuro é dada por 
Ymk>•tr•.o =e,ymk +e,ymk··t +e,ymk-2 +e4ymk 3 
+e,RH +e,R,, +e7 Rk-3 + f3oRk 
(7.18) 
(7 19) 
A estratégia do controlador de variância mínima (valor atual da entrada para que 
Ymk+atmw = O) é, então: 
(7.20) 
Testes preliminares foram realizados com o objetivo de determinar o atraso do 
sistema. As Figuras 7.2 (a) e (b) mostram os resultados desses testes variando-se o atraso e 
mantendo-se constantes as demais condições. Com base nos resultados obtidos, resolveu-se 
trabalhar com atraso = 9. Esse valor se mostrou razoável nos demais experimentos. 
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Figura 7.2- Testes para escolha do atraso do modelo 
7.3.5- Operação da Coluna 
A mistura etanol/água carregada no refervedor é aquecida a uma potência 
constante por resistências elétricas. Inicialmente, a coluna opera com razão de refluxo total. Após 
um certo tempo, estabelece-se um estado de equilíbrio, ou seja, os perfis de temperatura e 
composição ficam invariantes no tempo. Através da leitura da temperatura no topo e no 
refervedor pelo programa de aquisição de dados, é possível identificar quando esse estado é 
atingido. São definidos o valor do "set-point" desejado (xn,sP ), o período de amostragem (Ta) e a 
razão de refluxo mínimo (Rn1.). No início da coleta do destilado, a composição no topo se 
encontra acima do "set-point". Por isso, a retirada do produto começa com R constante e mínimo. 
Durante os 1 O primeiros períodos de amostragem, os valores de R e Ym são 
armazenados e utilizados na identificação inicial do sistema (cálculo dos parâmetros do modelo). 
A partir daí, os parâmetros vão sendo atualizados recursivamente e o valor de R do controlador é 
calculado. Quando Rontxole > R.tuaJ = Rnún, o controlador passa a atuar no sistema. 
Nos primeiros testes realizados, verificou-se que, às vezes, os valores calculados 
pelo controlador não eram razoáveis e o objetivo de controle não era alcançado. O controlador 
vai se adaptando à dinâmica do processo e aos ruídos existentes. Porém, se essas variações forem 
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muito rápidas, durante o período de adaptação e reajuste dos novos parâmetros do processo, o 
controlador pode gerar valores discrepantes (valores de R negativos, por exemplo). Uma outra 
situação de falha do controlador é exemplificada a seguir: 
Ym(t = 970 s) = -0,034 
Ym(t = 985 s) = -0,046 
R.tual (t = 985 s) 2,20 
Ação proposta pelo controlador= Rcontmle = 0,97 
Ou seJa, a composição do topo está cada vez mais abaixo do "set -point" e o 
controlador, ao invés de propor o aumento de R, propõe que R seja reduzido ainda mais. 
Dessa forma, torna-se necessário estabelecer alguns critérios que levem à 
aceitação, ou não, do valor de R calculado pelo controlador. 
7 .3.6- Critérios do Controlador 
Antes de definir os critérios adotados para aceita~, ou não, as ações de controle 
calculadas pelo algoritmo RLS, serão feitas algumas considerações. Durante a operação da coluna 
de destilação em batelada, são possíveis as seguintes situações esquematizadas na Figura 7. 3. 
Tais situações podem ser classificadas em duas categorias: 
1) Situações em que é desejável diminuir R 
a) Composição do topo acima de xn,sP e em ascensão 
b) Composição do topo acima de xn,sP , em queda, mas ainda muito afastado de xn,sP 
c) Composição do topo abaixo de xn,sP , em ascensão e muito próximo de xn,sP (IYm~<l < o) 
2) Situações em que é desejável aumentar R 
d) Composição do topo abaixo de xn,sP e em queda 
e) Composição do topo abaixo de xn,sP, em ascensão, mas ainda muito afastado de xn,sP 
f) Composição do topo acima de Xn,SP ' em queda e muito próximo de XD.SP (IYmkl < o) 
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Figura 73- Situações possíveis na destilação em batelada 
Devido ao atraso de resposta do sistema, é vantagem reduzir R ou aumentar R nos 
casos (c) e (f), respectivamente, para que a composição no topo não suba demais nem caia 
demais. 
Feitas essas considerações, foi utilizado o seguinte critério para aceitar, ou não, o 
valor calculado pelo controlador: 
Se Ymk for negativo (abaixo de xn,sP) e o controlador mandar aumentar R, o valor é 
aceito. Se ele mandar diminuir R, o valor só é aceito se o sistema estiver na situação (c). Se a 
ação do controlador não for aceita em nenhuma dessas hipóteses, alguma ação deve ser tomada. 
Como Ymk <O, o algoritmo aumenta R em .f%. 
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Se Ymk for positivo (acima de xn,sP) e o controlador mandar diminuir R, o valor é 
aceito, Se ele mandar aumentar R, o valor só é aceito se o sistema estiver na situação (f), Se a 
ação do controlador não for aceita em nenhuma dessas hipóteses, alguma ação deve ser tomada, 
Como Ymk >O, o algoritmo diminui R em f%, 
Em termos computacionais, têm-se: 
if (Ymk <O) { 
jf (Rcontrole > R) R= Rcontrole; 
else { if ( (dym >O) and (IYmkl < õ)) R= Rcontrot•; 
else R= (1 + f)R; 
} 
} 
else { 
if (Rcontrole < R) R= Rcontrole; 
else { if ( (dym <O) and (Ymk < õ) ) R= Rcontrote; 
else R= (1-f)R; 
} 
} 
A escolha de õ e f adequados e a sua influência no controlador serão discutidas 
posteriormente, 
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7.3.7- Análise dos Filtros Digitais 
Os testes preliminares realizados permitiram observar os filtros digitais que 
apresentaram melhores resultados: o filtro exponencial duplo e a média móvel. Ao se medir uma 
temperatura constante no tempo, a média móvel apresentou um desvio padrão menor do que o 
filtro exponencial duplo. Porém, para fins de controle, a reprodutibilidade da medida não é o que 
mais importa. Num sistema dinâmico (como é o caso da coluna de destilação em batelada), é 
importante que o filtro digital seja capaz de filtrar os ruídos do processo e dos elementos de 
medida sem, contudo, "esconder" informações úteis a respeito das variações sofridas pelo 
sistema. Ou seja, o melhor filtro digital é aquele que melhor descreve o estado atual da coluna. 
Visando escolher o filtro digital mais adequado para o programa de aquisição de 
dados e controle, foram feitos testes com os dois filtros mencionados. As Figuras 7.4 (a) e (b) 
comparam os dois filtros. 
1 ,o 
xD,SP = 0,6; R.mín = 0,6; Ta"' 15s; ô = 0,005; f= 30% Xo,SP = 0,6; Rmin"' 0,6; Ta= 15s;ô = 0,005; f"" 30% 
o.s+············ 0,9 
········Média Móvel (J = 5) 
--Exponencial Duplo (o:= 0,5) 0,8 
0,7 
0,5 
Ytopo 
0,4 
0,3 · Média Móvel (J = 5) 
--Exponencial Duplo (o::= 0,5) 
0,5 
0,2 
3 0,1 
0,4 +-~--.---.-.-~-.-.-.--.--,-.-,-'r-, 
o 200 400 600 800 1000 1200 1400 200 400 600 800 "1000 1200 '1400 
tempo (s) tempo (s) 
(a) (b) 
Figura 7.4- Comparação entre a média móvel e o filtro exponencial duplo 
Nota-se que o comportamento de ambos é semelhante (como pode ser verificado 
pela correspondência dos picos 1-l ', 2-2', 3-3', 4-4'). Porém, a ação do controlador foi bem 
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melhor com o uso do filtro exponencial duplo. A grande desvantagem da média móvel é que, por 
considerar pontos passados, as variações sofridas pelo sistema não são rapidamente detectadas, o 
que introduz um atraso na malha de controle. 
Variou-se também o parâmetro a do filtro exponencial duplo. Quanto maior o 
valor de a, maior peso é dado à medida atual. As Figuras 7.5 (a) e (b) mostram que para a= 0,7 
o controlador consegue manter a composição no topo próxima do "set-point" (exceto no final da 
batelada). Porém, o comportamento é muito mais oscilatório do que quando a= 0,5. 
0,8 
x0 ,sp = 0,6; Rmín = 0,6; Ta= 15s; o= 0,005; f= 30% 
a= 0,7 
--a.=O,S 
0,5 -1-~-.-~---,r--~-.-~-.-~---,---,,---, 
o 200 400 600 800 1000 1200 
tempo (s) 
(a) 
1,0 
0,9 
O,S 
Ytopo 
0,7 
0,5 
0,4 
0,3 
0,2 
0,1 
xD,SP = 0,6; Rmín = 0,6; Ta= 15s; 8 = 0,005; f= 30% 
200 
···-···a=0.7 
--u=O,S 
400 600 800 1000 1200 
tempo (s) 
(b) 
Figura 7.5- Comparação entre o filtro exponencial duplo com a= 0,7 e com a= 0,5 
Reduzindo a para 0,3 (Figuras 7.6 (a), (b)), o comportamento é similar ao que se 
tem com a média móvel, ou seja, o controle é inferior pois o filtro introduz um atraso na malha de 
controle. Comparando a= 0,4 com a= 0,5 (Figuras 7.7 (a), (b)), tem-se que este último valor 
ainda produz resultados melhores em termos de controle. 
Dessa forma, quanto ao uso de filtros digitais, optou-se pelo filtro exponencial 
duplo com a= 0,5. 
0,8 
0,7 
Ytopo 
0,5 
0,8 
0,7 
Ytopo 
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x0 ,sp =0,6;Rmín;0,6;Ta=15s;&=0,005;f=30% 1,0 
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Figura 7.6- Comparação entre o filtro exponencial duplo com a= 0,3 e com a= 0,5 
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Figura 7.7- Comparação entre o filtro exponencial duplo com a= 0,4 e com a= 0,5 
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7.3.8- Influência da Razão de Refluxo Mínimo (R.nin) 
Neste trabalho, denomina-se Rm1n o menor valor que R pode assumtr durante a 
batelada. 
As corridas experimentais mostraram que o valor de Rm1n a ser utilizado no 
controlador é muito relevante para o sucesso do controle da operação. Tal fato pode ser 
exemplificado pela Figura 7.8 (a). Para Rm1n = 0,6 , o controle é bom. Mantidas as mesmas 
condições operacionais e utilizando Rm1n = 0,3 , a variável controlada se afasta mais do "set-
point". 
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Figura 7. 8- Influência da escolha da razão de refluxo mínimo 
Um outro exemplo da influência de Rm1n é mostrado na Figura 7.8 (b). Neste caso, 
XD,SP = 0,55. 
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7 .3.9- Escolha de o e f 
No algoritmo controlador, os valores de o e f devem ser especificados. Pelos 
testes experimentais feitos, verificou-se que o sucesso do controlador depende muito mais da 
escolha adequada de R.nin do que dos parâmetros o e .f 
Escolhida a razão de refluxo mínimo apropriada, valores de o s; 0,01 e 30%s f 
s 50% forneceram bons resultados (variável desvio mantida em ± 0,05). A variação de o e f 
dentro dessas faixas leva a comportamentos diferentes do controlador, mas, na média, consegue-
se manter a composição do topo próxima do valor desejado. 
A Figura 7.9 (a) compara duas corridas experimentais onde foram mantidas as 
mesmas condições e variou-se apenas o valor de o. Neste exemplo, em particular, nota-se que 
quando o = 0,010 existe uma maior tendência para que a composição fique acima do "set-point". 
Quando o= 0,005, a composição tende a ficar abaixo de xo,sp. 
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Figura 7. 9- Influência dos parâmetros o e f 
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Comportamento semelhante foi observado quando variou-se f de 30% para 50%, 
como pode ser visto na Figura 7.9 (b). O aumento dejfez com que os picos se deslocassem da 
região abaixo do "set-point" para a região acima desse valor. 
7.3.10- Período de Amostragem (Ta) 
A escolha do período de amostragem também é um fator importante. A Figura 
7.10 (a) compara os experimentos feitos com Ta= 15s e Ta= !Os. O comportamento nos dois 
casos foi semelhante, porém os picos foram menores quando Ta = lOs. Quando o período de 
amostragem é menor, a ação do controlador é mais frequente e a composição do topo fica 
relativamente mais próxima do "set-point". 
Um outro exemplo que mostra a superioridade do controlador quando Ta= lOs é 
mostrado na Figura 7.10 (b). 
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Figura 7.10- Influência do período de amostragem (Ta) 
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7.3.11- Vazão de Vapor 
Mantendo-se a mesma carga no refervedor, variou-se a potência de aquecimento, 
ou seja, variou-se a vazão de vapor efluente do refervedor. 
Com a potência (Pot) de 1250 W, a variável desvio foi mantida na faixa de -0,025 
a +0,050. Diminuindo-se a potência para 750 W (o que equivale a reduzir a vazão de vapor), 
obteve-se o comportamento mostrado na Figura 7.11 (a). Como era esperado, houve um aumento 
do tempo de batelada. Em termos de controle, Ym ficou entre ± 0,05, exceto por um pico que 
atingiu o ponto Ytopo = 0,689. 
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xO,Sfl "0,6; Ta= 10s; Rmln" 0,60; ô"' 0,01; f"' 50% 1,0 
0,4 o ,4 
--Pot = 1250 W 
---Pot= 750W 
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Figura 7.11- Efeito da variação da vazão de vapor 
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--Pot= 1250W 
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O aumento da vazão devido à elevação da potência fornecida ao refervedor (de 
1250 W para 2000 W) produziu um resultado interessante. Pela Figura 7.11 (h), nota-se que, no 
início da coleta do destilado, o produto ficou relativamente mais puro com o aumento da vazão. 
Além disso, o início da ação do controlador foi retardada pois a maior parte do destilado foi 
coletado acima da especificação. Também nesse caso, o controle manteve a variável desvio entre 
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± 0,05, exceto por um pico que atingiu o ponto Ytopo = 0,532. A influência do aumento da vazão 
na eficiência da separação pode ser benéfica, indiferente ou prejudicial (quando a velocidade do 
vapor se aproxima do ponto em que começa a haver arraste de gotas de líquido). Um exemplo 
típico é mostrado na Figura 7.12 (Peters et ai., 1991) para o sistema metanol-água. Dessa forma, 
é possível que a vazão correspondente à potência de 2000 W se encontre na região do sistema 
etanol-água em que vazões mais altas melhoram a eficiência dos pratos, o que justificaria o 
observado aumento da pureza do produto. 
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Figura 7.12- Eficiência de diferentes tipos de contatores (sistema metanol-água) 
(Peters et al, 1991) 
A variação da vazão de vapor altera várias condições da coluna, como, por 
exemplo, a retenção de líquido na coluna, o perfil de pressão, o atraso de resposta e a eficiência 
dos pratos (a eficiência é uma função complexa das características geométricas da coluna, 
propriedades dos fluidos e perfis de líquido e vapor). Até então, todas as corridas haviam sido 
realizadas com Pot = 1250 W, e o ajuste dos parâmetros do controle foram feitos para essa 
situação. Em termos de controle, tanto o aumento como a diminuição da vazão ampliaram um 
pouco (de -0,025 :o; y m :o; 0,050 para -0,050 :o; y m :o; 0,050) a faixa do desvio em relação ao "set-
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point". A redução dessa faixa pode ser alcançada fazendo-se alguns reajustes nos parâmetros do 
controlador. 
7.3.12- Perfis de Razão de Refluxo 
As Figuras 7.13, 7.14 e 7.15 apresentam os perfis da variável controlada 
(composição no topo) e da variável manipulada (razão de refluxo). 
Como pode ser visto, os perfis de R podem ser os mais diferentes possíveis e 
dependem das características da carga inicial, da razão de refluxo mínimo, dos parâmetros do 
controlador, do "set-point" desejado. 
A Figura 7.15 mostra um exemplo em que houve uma falha da válvula magnética 
durante a batelada. A válvula ficou na posição destilado durante alguns minutos, o que 
corresponde à situação de R = O. Quando a válvula voltou a operar normalmente, o controlador 
ainda foi capaz de fazer o sistema retornar ao "set-point". 
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Figura 7.13- Exemplo de perfis da composição de etano! e da razão de refluxo correspondente 
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Figura 7. 14- Exemplo de perfis da composição de etano! e da razão de refluxo correspondente 
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Figura 7. 15- Ocorrência de falha na válvula magnética 
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7.4- Análise do Controle Adaptativo Auto-Ajustável 
O controlador auto-ajustável utilizando o Método dos Mínimos Quadrados 
Recursivo forneceu bons resultados no controle da destilação em batelada, um processo não-
linear de parâmetros desconhecidos, com presença de tempo morto e com dinâmica variante no 
tempo< O controlador pode ser considerado flexível, pois se adapta às diferentes condições 
operacionais (diferentes cargas, "set-points", vazões) e aos ruídos externos e inerentes ao sistema< 
O sucesso do controlador auto-ajustável depende do ajuste prévio de alé,>uns 
parâmetros< Para a coluna utilizada neste trabalho operando com o sistema etanol-água, 
determinou-se: 
" ordem do modelo = 7 
"f3o=l,O 
" Io = 0,0025 
• atraso= 9 
Quanto aos critérios utilizados na aceitação, ou não, dos valores calculados pelo 
controlador, verificou-se que o sucesso deste depende fortemente da escolha da razão de refluxo 
mínimo, que deve ser feita considerando-se a composição da carga a ser destilada e do "set-point" 
desejado< Escolhido um valor de Rmm adequado, o controlador ofereceu bons resultados com 
õs:O,Ol e 30%s:j s:SO%< 
CAPÍTULO 8- CONTROLE POR ANTECIPAÇÃO 
BASEADO NO BALANÇO DE 
MASSA - Fundamentos Teóricos e 
Testes Experimentais 
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8- CONTROLE POR ANTECIPAÇÃO BASEADO NO BALANÇO .DE MASSA -
Fundamentos Teóricos e Testes Experimentais 
O controlador por antecipação desenvolvido baseia-se no balanço de massa entre a 
base e o topo da coluna de destilação em batelada e utiliza as composições inferidas nesses pontos 
para calcular a razão de refluxo necessária para manter a pureza do destilado no valor desejado. A 
modelagem, o algoritmo e os testes experimentais com a mistura etanol/água são aqui 
apresentados. 
8.1- Modelo Utilizado 
A Figura 8 .I representa o esquema de uma coluna de destilação em batelada. 
L= RVl 
0 R+l 
Figura 8.1- Esquema de uma coluna de destilação em batelada 
Considerando desprezável a retenção de líquido nos pratos e no condensador, as 
equações de balanço de massa que relacionam a concentração no topo e na base são: 
dM• V, 
--=---
dt R+ 1 
(8.1) 
d(M.x.) V, 
----x 
dt - R+ 1 D (8.2) 
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Expandindo (8 2), tem-se: 
dxb = _l (xn -xh) 
dt R+ 1 Mh 
(8.3) 
Integrando-se numericamente (8. 1) e (8.3) através do método de Euler e sendo M 
o intervalo de integração, as variações em Mb e Xt> são dadas, aproximadamente, por: 
v, AM =---At 
• R+ 1 
(8.4) 
(8 5) 
Para se chegar às equações do controlador por antecipação, são feitas as seguintes 
considerações: 
• Condensador total, logo X 0 = y 1 = Y topo 
• Vazão molar de vapor constante ao longo de toda coluna, ou seja, V,.,1 . = vazão de vapor 
efluente do refervedor = V 1 
• Condições iniciais: M. (t = O) = Mbo e Xt> (t = O) = valor inferido no início da coleta de 
destilado 
Quando se consideraM. (t = O) = Mbo, despreza-se a retenção de líquido nos 
pratos. Os testes feitos considerando a retenção de líquido nos pratos como sendo I 0% da carga 
alimentada ( Mb (t = O) = 0,9 Mbo) apresentaram os mesmos resultados das corridas feitas com 
M• (t =O)= Mbo 
Dessa forma, as equações do controlador baseado no Balanço de Massa são: 
AM -b- (8.6) 
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A__ _ _ Vref ( Y topo,atual - X b,atual ) A 
Ll.hb - L\t 
R atual + 1 M b,atual 
MbfUtnro = Mbatual + ~b . . 
xb futuro = xb atual + Axb 
. . 
(8.7) 
(8.8) 
(8.9) 
Deseja-se que, no futuro, Ytopo,futum = XD,sr. Substituindo esse valor em (8. 7) e 
rearranjando-se, tem-se o valor da razão de refluxo calculada pelo controlador: 
(8.10) 
8.2- Algoritmo 
Definições iniciais: Mbo, Rmicial = Rmin , L\t , XD,SP 
A cada período de amostragem (Ta): 
I. Ler temperatura na base e no topo 
2. Inferir composição na base (xb,atuoi) e no topo (Ytopo,atuai) 
3. Calcular V,,r: V,ot = Pot I ( M! ;;:'! .. ) ''" 
4. Calcular L\Mb por (8.6) e L\xb por (8.7) 
5. Calcular Mb,futum por (8.8) e Xb,futum por (8.9) 
6. Calcular Rcoruoie por (8.10) 
7. Se Rcontmle < R.mu , então Rcoutmle = Rmrn 
8. Ratual = ~ontrole 
Ao contrário do controlador auto-ajustável RLS, os valores de R calculados pelo 
algoritmo acima são sempre razoáveis, não havendo necessidade de estabelecer critérios para 
aceitar, ou não, a ação do controlador. 
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8.3- Considerações sobre o Atraso ou Tempo Morto 
As variações que ocorrem no refervedor não são imediatamente sentidas no topo 
devido ao atraso ou tempo morto que existe no sistema. Pode-se dizer, então, que o refervedor 
está adiantado em relação ao topo, ou que o topo está atrasado em relação ao refervedor. Esse 
atraso será mais significativo quanto maior for o percentual de líquido retido nos pratos. No 
controlador auto-ajustável RLS, o atraso é explicitamente considerado no modelo utilizado. Na 
modelagem utilizada no controle por antecipação, o atraso é considerado implicitamente, pois a 
ação do controlador é tomada com base na composição do refervedor, variável que se encontra 
adiantada (ou antecipada, como diz o próprio nome do controlador) em relação à variável 
controlada (composição no topo). 
Uma vantagem do controle por antecipação em relação ao controle auto-ajustàvel 
é que o primeiro é capaz de lidar com possíveis alterações no valor do tempo morto durante a 
operação. No controle auto-ajustável, isso não é possível, uma vez que o atraso é um parâmetro 
fixo e igual a um número inteiro de periodos de amostragem. 
8-4- Testes Experimentais (Sistema Etanoi/Água) 
8.4.1- Escolha do valor do passo de integração (.1.t) 
O passo de integração utilizado nas equações do controlador foi variado, 
mantendo-se constantes as demais condições. Na Figura 8.2 (a), tem-se que, quando o passo de 
integração utilizado era igual ao período de amostragem (.1.t = Ta), a variável desvio foi mantida 
entre -0,050 < Ym < 0,030. Aumentando-se .1.t para .1.t = 3Ta, essa faixa foi ampliada para -0,075 
< Ym < 0,055. Na Figura 8.2 (b), para xn.sP = 0,60 , o aumento de .1.t de Ta para 2Ta também 
piorou a ação do controlador. A redução de .1.t de Ta para 0,5Ta não foi vantajosa em termos de 
controle (como mostra a Figura 8.3). Dessa forma, escolheu-se trabalhar com .1.t =Ta nos demais 
experimentos. 
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Figura 8,2- Influência do aumento do passo de integração (L'>.t) 
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Figura 8,3- Influência da redução do passo de integração (L'>.t) 
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8.4.2- Escolha do período de amostragem (Ta) 
Diminuindo-se o período de amostragem de Ta = !Os para Ta = 7s, o sistema 
torna-se mais oscilante e os desvios em relação ao "set-point" aumentam (Figura 8.4 (a)). 
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Figura 8.4- Escolha do período de amostragem (Ta) 
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Aumentando-se o período de amostragem de Ta= !Os para Ta= 15s os picos, e 
portanto os desvios, aumentam, como pode ser visto na Figura 8.4 (b ). Pelos testes feitos, 
conclui-se que o período de amostragem não pode ser nem muito grande nem muito pequeno. 
Para as corridas experimentais feitas, o valor de Ta= I Os produziu bons resultados. 
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8.4.3- Comparação entre os Filtros Digitais 
As Figuras 8. 5 (a) e (b) comparam o filtro de Média Móvel com o filtro 
Exponencial Duplo e a análise delas leva à mesma conclusão obtida para o controlador auto-
ajustável RLS. O comportamento dos dois filtros é semelhante (como pode ser verificado pela 
correspondência dos picos 1-1', 2-2', 3-3', 4-4'), mas o controle é melhor com o uso do filtro 
exponencial duplo. 
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Figura 8.5- Comparação entre a Média Móvel e o Filtro Exponencial Duplo 
8.4.4- Influência da Razão de Refluxo Mínimo (R,.;.,) 
O controle por antecipação baseado no Balanço de Massa também se mostrou 
bastante sensível á escolha da razão de refluxo mínimo. As Figuras 8.6 (a) e (b) comparam as 
corridas feitas com Rm;n = 0,8 , 0,6 e 0,4. Analisando as faixas em que foi mantida a variável 
desvio, observa-se que a operação com Rum= 0,6 foi melhor do que com R.ru .. = 0,4 (Fi&>ura 8.6 
(a)). Porém, aumentando-se R.run de 0,6 para 0,8, o controle foi ainda melhor (Figura 8.6 (b)). 
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Figura 8. 6- Influência de Rmin na precisão do controlador 
8.4.5- Influência de Rmon no Perfil da Razão de Refluxo 
O valor de R.mn escolhido não só influencia a precisão do controle mas também tem 
um papel relevante no perfil da razão de refluxo durante a operação. As Figuras 8. 7, 8. 8 e 8. 9 
apresentam os perfis da variável controlada (Ytopo) e os correspondentes perfis da variável 
manipulada (R) para diferentes valores de Rmin· A Tabela 8. 1 resume os principais resultados. 
A Figura 8.7 (b) mostra que quando Rm1n = I ,O , o perfil de R apresenta um 
comportamento quase sempre crescente, semelhante ao obtido nos simuladores. O mesmo não 
ocorre quando R.mn = 0,9 ou Rmin = 0,8. 
No exemplo em questão, em termos de controle da pureza do produto, a corrida 
com Rmin = 0,9 foi a que manteve a variável desvio na faixa mais estreita, porém o tempo de 
batelada foi maior do que nos outros dois casos. Ao se utilizar Rm1n = 1,0 , a faixa de controle foi 
um pouco ampliada, porém o tempo de batelada foi menor. O Rmm mais adequado para uma dada 
batelada dependerá da função objetivo que se deseja otimizar e, na escolha desse parâmetro, tanto 
a precisão do controlador quanto o tempo de operação devem ser considerados. 
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1 ,O Controle por Antecipação (BM) 
0,9 
Controle por Antecipação {BM) 
xD,SP = 0,60; Mbo = 174,75 moles; Rmín = 0,8 10 
Xo.sP = 0,60; Mbo = 174,75 moles; Rmin = 0,8 
0,8 
0,7 8 
Ytnp<> 
0,6 R 
6 
0,5 
0,4 
4 
0,3 
0,2 
2 
0,1 
Xbua 
0,0 o+-~--.-~--.--r--r-----.-~ 
o 500 1000 1500 2000 o 500 1000 1500 2000 
tempo (s) tempo (s) 
(a) (b) 
Figura 8,9- Operação com R.nm = 0,8 
Tabela 8,1- Comparação da operação com diferentes valores de Rmin 
R.,,. faixa da variável desvio (Ym)* tempo de batelada (s) 
1,0 -0,050 < Ym < 0,075 1536 
0,9 -0,050 < Ym < 0,050 1940 
0,8 -0,065 < Ym < 0,050 1884 
* y m = y topo - XD,SP 
8.4.6- Vazão de Vapor 
Os experimentos realizados até então foram feitos fornecendo-se ao refervedor 
uma potência de 1250 W, Para fins de comparação, esse valor foi variado, mantendo-se 
constantes as demais condições, 
As Figuras 8,10 (a) e (b) apresentam, respectivamente, os perfis da variável 
controlada e da variável manipulada para Pot = 1250 W, A vazão de vapor efluente do refervedor 
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não variou muito durante a batelada e ficou por volta de 11 O moles/h. A variável desvio foi 
mantida na faixa de ±0,05. 
1,0 
Controle por Antecipação (BM) 
Controle por Antecipação (BM) 
0 ,9 xo.sP "'0,60; Mbo" 157,3 moles; Rmln"' 0,8; Pot= 1250W 10 
xD,SP = 0,60; Mbo = 157,3 moles; Rmín = 0,8; Pot= 1250W 
0,8 
8 
0,7 
Ytopo R 
0,6 
SP 
6 
0,5 
0.4 
4 
0,3 
0,2 2 
0,1 
Xbooo 
0,0 01-~--.-~--.-~--,--r--r----. 
o 500 1000 1500 
tempo (s) 
(a) 
2000 2500 o 
Figura 8.10- Batelada com potência de 1250 W 
500 1000 1500 2000 2500 
tempo (s) 
(b) 
Diminuindo-se a potência para 7 50 W (Figuras 8. 11 (a), (b) ), a vazão de vapor 
manteve-se em torno de 66 moles/h, o que corresponde a uma queda de 40% em relação à vazão 
com Pot = 1250 W. A variável desvio também ficou em ± 0,05 , exceto por um pico em Ytopo = 
0,669 e outro em Ytopo = 0,533. 
A batelada com Pot = 2000 W é mostrada nas Figuras 8.12 (a) e (b). Nesse caso, a 
vazão de vapor (por volta de 176 moles/h) é 60% maior do que a vazão obtida com Pot = 1250 
W. O desvio em relação ao "set-point" foi de ± 0,05 , exceto pela presença de um pico em Ytopo = 
0,661. Como foi observado na análise feita com o controlador auto-ajustável RLS, a pureza do 
produto no início da coleta foi maior na batelada de maior vazão do que nas bateladas de vazões 
menores. 
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Controle por Antecipação (BM) 
xD,sP "'0,60; Mbo"' 157,3 moles; Rm!n'" 0,8; Pot= 750W 
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Figura 8.11- Batelada com potência de 750 W 
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Figura 8.12- Batelada com potência de 2000 W 
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De uma forma geral, pode-se dizer que, sem alterar os parâmetros do controlador, 
a variação da vazão de vapor não alterou a qualidade do controle. Porém, como pode ser visto 
nas Figuras 8.1 O (b) a 8J 2 (b ), a vazão de vapor tem grande influência no perfil da razão de 
refluxo. Com as potências de 750 e 1250 W, o perfil de R foi oscilatório, enquanto que, com Pot 
= 2000 W, o comportamento foi crescente, semelhante ao obtido nas simulações. 
8.5- Análise do Controle por Antecipação Baseado no Balanço de Massa 
O controle por antecipação é mais simples de ser implementado e, em relação ao 
RLS, possui menos parâmetros para serem ajustados. Escolhidos o passo de integração (At) e o 
período de amostragem (Ta), necessita-se apenas do número de moles da carga (Mho) e da 
definição da razão de refluxo mínimo (Rmin} Para a coluna montada no nosso laboratório, sugere-
se utilizar o filtro exponencial duplo com a = 0,5 , At = Ta e Ta = lOs. O número de moles da 
carga é um valor facilmente obtido. A razão de refluxo mínimo deve ser cautelosamente 
escolhida, pois influencia na precisão do controle e no tempo de batelada. 
A depender do valor de Rmin escolhido, o perfil da razão de refluxo pode 
apresentar o comportamento crescente similar ao obtido nos simuladores. Nos testes feitos com o 
controle por antecipação, as variações nos perfis de R foram mais suaves do que nos perfis 
obtidos com o controle auto-ajustável RLS. 
Testes com outros sistemas deveriam ser realizados para verificar até que ponto as 
hipóteses admítidas (retenção de líquido desprezável e vazão molar de vapor constante ao longo 
da coluna) podem comprometer o sucesso do controle por antecipação desenvolvido. 
CAPÍTULO 9- CONTROLE PROPORCIONAL 
BASEADO NA SIMULAÇÃO DA 
COLUNA - Fundamentos Teóricos e 
Testes Experimentais 
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9- CONTROLE PROPORCIONAL BASEADO NA SIMULAÇÃO DA COLUNA-
Fundamentos Teóricos e Testes .Experimentais 
Na estratégia de controle proporcional, a razão de refluxo necessária para 
manter constante a pureza do destilado é calculada a partir de uma função proveniente de 
dados de simulação, juntamente com um fator de correção que considera o desvio entre o 
comportamento real do sistema e o comportamento ideal predito pelo simulador. 
9.1- Modelo Utilizado 
O controlador proporcional tem como base a seguinte equação: 
(9.1) 
Através do simulador anteriormente desenvolvido, o valor de R.r é obtido como 
uma função da fração molar do mais volátil no refervedor (item 3.8): R,.,= f(xh) Fazendo o 
ajuste dos dados da simulação, normalmente f1:xh) apresenta o seguinte formato: 
(9.2) 
Considerando o uso do condensador total ( XD = Ytoro = fração molar do mais 
volátil no vapor do topo) e substituindo (9.2) em (9.1): 
(9 3) 
onde K1 e K2 são valores obtidos "off-line", Ytopo e xb são valores inferidos "on-line" e Kc é um 
parâmetro ajustáveL A Tabela 9.1 apresenta alguns valores de K1 e K2 para uma carga inicial 
de 174,75 moles e fração molar de alimentação do etano! igual a 0,049. 
O segundo termo da equação (9.3) representa o estado atual do sistema e pode 
ser interpretado como um fator de correção para os erros de modelagem do simulador e para a 
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presença de ruídos e perturbações. Ou seja, considera proporcionalmente os desvios entre o 
estado real e o estado predito pelo simulador. 
Tabela 9.1- Valores de K1 e K2 para Mbo = 174,75 moles e Xbo,EttlH = 0,049 
XD,SP K, K2 
0,60 0,0505894 -1,01796 
0,55 0,0412371 -1,03750 
Nos primeiros testes, o valor de Kc foi mantido constante. Porém, como será 
discutido posteriormente, foram feitos experimentos com Kc variável ao longo da batelada. 
9.2- Algoritmo 
"Off-line": 
I. Definir: condições da carga inicial, "set-point", potência fornecida ao refervedor 
2. Obtenção do perfil de R,p em função de xb através do simulador 
3. Regressão dos dados de simulação para obtenção dos parâmetros K1 e Kz (equação 9.2) 
4. Definição de Kc 
ç~on-line'': 
5. A cada período de amostragem: 
5 .1. Ler temperatura na base e no topo 
5.2. Inferir composição na base (xh) e no topo (y,opo) 
5.3. Calcular Rcontrole por (9.3) 
Da mesma forma que no controle adaptativo auto-ajustável, algumas vezes os 
valores propostos pelo controlador proporcional não eram razoáveis, havendo necessidade de 
estabelecer critérios para aceitar, ou não, os valores de R calculados. Os mesmos critérios 
definidos para o controle adaptativo foram utilizados no controle proporcional com bons 
resultados. Portanto: 
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5.4. Se (yrnk <O) { 
se (Rcontrotc > R) R = Rconunte; 
se não { se ( ( dym > O) e (IYml<l <o) ) R= Rcont.-otc; 
se não R= (1 +/)R; 
} 
} 
Se (Yrnk > O) { 
se (Rcontrote < R) 
se não { se ( ( dym < O) e (yrnk < o) ) R= Rcontrnto; 
se não R= (1:/)R; 
} 
} 
5.5. Se (R<Rmtn) R=Rmín 
9.3- Considerações Sobre o Atraso ou Tempo Morto 
De forma análoga ao controle por antecipação baseado no balanço de massa, o 
atraso é considerado implicitamente no algoritmo do controle proporcional, uma vez que a 
composição do refervedor (variável adiantada em relação à composição do topo) é utilizada no 
cálculo da ação de controle. 
9.4- Testes Experimentais (Sistema Etanol/ Água) 
9.4.1- Escolha do Período de Amostragem e do Filtro Digital 
As conclusões obtidas com a variação do período de amostragem e do filtro 
digital foram as mesmas para os dois primeiros controladores testados. Tal fato indica que 
esses fatores independem do tipo de estratégia de controle implementada. No controle 
adaptativo e no controle por antecipação, melhores resultados foram obtidos com um período 
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de amostragem de 1 Os e com o uso do filtro exponencial duplo (a = 0,5). Portanto, esse 
mesmo co~unto foi empregado no algoritmo do controle proporcional. 
9.4.2- Influência de Kc 
A escolha do valor de Kc tem um papel relevante no desempenho do 
controlador proporcional. As Figuras 9.1 (a) e (b) comparam as corridas feitas com três 
valores de Kc diferentes (Kc = 10, 100 e 1 000), sendo mantidas constantes as demais 
condições operacionais. O controle foi melhor com Kc = 100 do que com Kc = 10 (Figura 9.1 
(a)). Porém, valores muito altos desse parâmetro podem prejudicar o desempenho do 
controlador, como exemplifica a Figura 9.1 (b). 
1,0 1,0 
Controle Proporcional (Kc cte) Controle Proporcional (Kc cte) 
0,9 xD,SP "'0,55; Rmin = 0,7: 
õ"' 0,01; 
'"' 30% 0,9 xD,SP 
"'0,55; Rmin = 0,7; õ""' 0,01; fz:: 30% 
0,8 0,8 
Ytopo Ytopo 
:,·. 
0,7 0,7 
0,6 0,6 
SP 
0,5 0,5 
0.4 0,4 
·--Kc= 100 
0,3 
--Kc:::: 100 0,3 Kc:::: 1000 
........ Kc = 10 
0,2 0,2 
0,1 0,1 
Xbase Xbase 
0,0 0,0 
o 200 400 600 800 1000 1200 o 200 400 600 800 1000 
tempo (s) tempo (s) 
(a) (b) 
Figura 9, 1- Influência de Kc no desempenho do controlador proporcional 
A Figuras 9.2 (a), (b) e (c) mostram a influência do ganho estático sobre os 
perfis de razão de refluxo. Quanto menor o valor de Kc, mais suaves são as variações em R À 
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medida que Kc aumenta, o perfil de R tende ao comportamento do controle liga/desliga 
(Figura 9.2 (c)), onde a saída do controlador assume apenas os valores extremos Rmm e Rmàx· 
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o+-"-.-~,-~~-,-,-, 
o ;;oo 400 &X.! oco 1CXX) 1200 o 200 400 600 800 1COO O :;:oo 4.Xl 600 ffX) 100) 
terrp:>(s) 
"'''"*' (a) 
Figura 9.2- Influência de Kc nos perfis de R 
1arÇo(s) 
(b) (c) 
9.4.3- Comparação entre o Uso de Kc Variável e Kc Constante 
A batelada representada na Figura 9.3 mostra um exemplo em que, quando o 
controlador proporcional com ganho fixo começou a atuar no sistema, a variável controlada 
ficou bem próxima do "set-point". Porém, no decorrer da operação, o desempenho do 
controlador foi piorando. Tal fato sugere que, em alguns casos, um certo valor de Kc 
escolhido pode ser bom em alguns momentos da batelada e em outros pode não ser tão 
eficiente. Tentou-se solucionar esse problema variando-se Kc a cada período de amostragem. 
Como foi visto no item 9.4.2, o parâmetro Kc tem grande influência sobre o 
perfil de R. Quanto maior o valor de Kc, maiores são as variações na razão de refluxo a cada 
período de amostragem. Sendo Ym = Ytopo - xn,sP, são feitas as seguintes considerações: 
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1 ,O 
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0,9 XO,SP ""0,55; Rmfn:::: 0,7, iS = 0,01, f= 30% 
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0,3 
0,2 
0,1 
o 200 400 600 800 1000 
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Figura 9J- Piora do desempenho do controle proporcional com ganho fixo ao longo da 
batelada 
Quando a composição do topo se encontra próxima ao "set-point" (IYml 
pequeno), R deve variar apenas o necessário para manter o sistema nessa situação, Quando a 
composição do topo está afastada do valor desejado (IYml grande), R deve variar para trazer a 
variável controlada para próximo do "set-point" o mais rápido possíveL As variações de R, 
nesse caso, devem ser relativamente maiores do que na primeira situação, Portanto, o valor de 
Kc utilizado no algoritmo de controle será proporcional ao módulo da variável desvio a cada 
período de amostragem: 
Kc= &IYml (9.4) 
A Figura 9.4 (a) e a Tabela 9,2 comparam o controle proporcional com ganho 
fixo com o controle proporcional com ganho variáveL O controlador com Kc variável manteve 
a variável desvio numa faixa um pouco mais estreita e reduziu o tempo de batelada, Fazendo 
esse mesmo tipo de comparação para um valor de "set-point" diferente (Figura 9.4 (b) e 
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Tabela 9.3), também houve redução do tempo de batelada com o emprego do ganho variável. 
O limite inferior da faixa da variável desvio foi reduzido (em módulo), mas o limite superior de 
Ym foi ampliado. 
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Figura 9.4- Comparação entre o controle proporcional com ganho fixo e com ganho variável 
Tabela 9.2- Comparação entre o controle proporcional com ganho fixo 
e com ganho variável para xn,sP = 0,60 
Controle faixa da variável desvio tempo de batelada 
Proporcional (Ym)* (s) 
Kc constante -0,035 < Ym < 0,043 1070 
Kc variável -0,021 < Ym < 0,042 815 
* Y m = Y topo - Xn,SP 
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Tabela 9.3- Comparação entre o controle proporcional com ganho fixo 
e com ganho variável para xo,sP = O, 55 
Controle faixa da variável desvio tempo de batelada 
Proporcional (Ym)* (s) 
Kc constante -0,033 < Ym < 0,034 900 
Kc variável -0,021 < Ym < 0,042 760 
*ym =ylopo -XD,SP 
Pelos testes feitos, não se pode afirmar que o uso do Kc variável seja vantajoso 
em termos de precisão de controle. Porém, a redução obtida no tempo de batelada faz com que 
seja preferível utilizar valores de Kc variáveis ao invés do Kc constante. 
9.4.4- Escolha do Valor de E 
Alguns testes foram feitos para a escolha da constante de proporcionalidade E. 
A Figura 9.5 compara as corridas com E= 100 e E= 500. 
1,0 
Controle Proporcional (Kc variável) 
0,9 xo.sP = 0,60; Rmín = 0,8; õ = 0,01; f= 30% 
0,8 
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0,7 
0,5 
0,4 
0,3 
0,2 
0,1 
Xbase 
·-- s=100 
g = 5CX) 
O ,O _p::;:::::;:::;:::::;~::::::;:=;::""'r""+'-"'"'r-.-...--. 
o 200 400 600 800 1000 1200 
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Figura 9.5- Influência de E no desempenho do controlador proporcional com ganho variável 
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O controle foi melhor com E = 100, tanto em termos de precisão quanto em 
termos de tempo de batelada. Nos demais experimentos, utilizou-se E = I 00 e os resultados 
foram satisfatórios. 
9.4.5- Influência dos Parâmetros o e .f 
Com base nos resultados obtidos com o controle adaptativo, os testes com o 
controle proporcional foram feitos com 0,005sos0,010 e 30%sfs50%. 
A Figura 9.6 (a) compara as corridas feitas comf= 50% e .f= 30%. Quando .f= 
50%, o maior pico da variável controlada ocorreu na região acima do "set -point" (Ytopo = 
0,684; Ym = +0,084), enquanto que para .f= 30% o maior pico foi observado na região abaixo 
do "set-point" (Ytopo = 0,538; Ym = -0,062). O mesmo comentário é válido para o exemplo 
mostrado naFi~:,>ura 9.6 (b). Nesse caso, quando .f= 50%, o maior pico foi em Ytopo = 0,669 (Ym 
= +0,069) e quando .f= 30% o maior pico foi em Ytopo = 0,526 (Ym = -0,074). De uma forma 
geral, diferentes valores de .f na faixa 30%s.fs 50% podem levar a perfis diferentes da variável 
controlada, porém, o valor médio de Ytoro e o tempo de batelada são semelhantes. 
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Figura 9.6- Influência do parâmetro f 
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Quanto ao valor de o, o controlador proporcionai mostrou ser mais sensível à 
escolha desse parâmetro do que o controlador adaptativo. Na Figura 9. 7, nota-se que o 
desempenho do controlador com o= 0,005 é inferior ao observado com o= 0,010. A variável 
desvio foi mantida numa faixa mais estreita e o tempo de batelada foi menor quando o= 0,010. 
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...... &=0,005 
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Figura 9. 7- Influência do parâmetro o 
9.4.6- Influência de R..1n 
Como nos dois primeiros controladores, a escolha da razão de refluxo núnimo 
também é muito relevante para que se tenha um bom desempenho com o controlador 
proporcionai. Um exemplo disso é apresentado na Figura 9.8. Utilizando Rm1n = 1,0, a variável 
desvio foi mantida na faixa -0,031 :::::ym :::::0,044. Dinúnuindo-se Rm1n para 0,8 , essa faixa foi 
ampliada para -0,063 :::::ym:::; 0,067. 
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Figura 9. 8- Influência de R.n1n 
9.4.7- Variação da Vazão de Vapor 
Mantendo-se as mesmas condições operacwna1s, a potência fornecida ao 
refervedor foi aumentada de Pot = 1250 W para Pot = 2000 W (Figura 9.9 (a)). Como 
apresentado na Tabela 9.4, a precisão do controlador continuou boa e, como era esperado, 
houve uma redução no tempo de batelada. Reduzindo-se a potência de 1250W para 750W 
(Figura 9.9 (b)), a faixa da variável ampliou-se um pouco e o tempo de batelada aumentou. 
Tabela 9.4- Variação da vazão de vapor 
Potência (W) faixa da variável desvio tempo de batelada 
(Ym)* (s) 
750 -0,047 < Ym < 0,043 2022 
1250 -0,031 < Ym < 0,044 1088 
2000 -0,021 < Ym < 0,047 632 
* y m = Ytopo- xD,SP 
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Controle Proporcional (Kc variável) 
xo,sP "'0,60; ~"' 100; Rmín = 1,0; õ = 0,01, f= 30% 
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Figura 9,9- Variação da vazão de vapor 
9.5- Análise do Controle Proporcional Baseado na Simulação da Coluna 
Bons resultados foram obtidos com a estratégia de controle proporcional, A 
ação de controle é calculada a partir de uma função proveniente de dados de simulação 
juntamente com um fator de correção que considera o desvio entre o comportamento real do 
sistema e o comportamento predito pelo simulador, 
A escolha do valor do ganho (Kc) é importante para um bom desempenho do 
controlador, Quanto maior o valor de Kc, maior a variação da razão de refluxo a cada período 
de amostragem 
Quando o controle é feito variando-se o ganho estático no decorrer da 
operação, o tempo de batelada é menor do que quando se opera com um valor de Kc 
constante, 
Em relação aos parâmetros utilizados nos critérios do controlador, o controle 
proporcional mostrou ser mais sensível à escolha do parâmetro o do que o controle adaptativo 
auto-ajustáveL Resultados satisfatórios foram obtidos com 30%s; f s; 50% e o= 0,01, 
Capítulo 9- Controle Proporcional Baseado na Simulação da Coluna 115 
Como nas outras duas estratégias, a razão de refluxo mínimo tem grande 
influência sobre o desempenho do controlador proporcional. 
O controlador proporcional apresenta um algoritmo relativamente simples. A 
sua grande desvantagem está na determinação "off-line" dos parâmetros K1 e K2 que 
dependem das características geométricas da coluna, da carga inicial, da potência fornecida ao 
refervedor, do "set-point" desejado e do conhecimento dos dados de equilíbrio líquido-vapor. 
Quando há alteração em um desses fatores, novos valores de K1 e K2 devem ser determinados. 
CAPÍTULO 10- COMPARAÇÃO ENTRE OS 
CONTROLADORES 
Capítulo 10- Comparação entre os Controladores I 16 
10- COMPARAÇÃO ENTRE OS CONTROLADORES 
Neste capítulo, faz-se uma comparação do desempenho dos três controladores, 
procurando-se identificar as vantagens e desvantagens de cada um deles. 
10.1- Resultados Experimentais 
O desempenho dos controladores foi comparado fazendo-se bateladas com duas 
cargas diferentes: 
Carga 1: Mbo = 174,75 moles; Xbo,EtOH = 0.035; Xn,sP = 0,55; Rrun = 1,0 
Carga 2: Mbo = 174,75 moles; Xbo,EtOH = 0.049; Xn,sP = 0,60; R.nin = 0,6 
Os parâmetros de cada controlador foram ajustados até que a variável controlada 
fosse mantida na faixa -0,050sym s0,050. Ao final de cada batelada, a composição do destilado 
recolhido (xo.médio) foi medida através de um refratômetro. 
Os resultados para a carga I são mostrados nas Figuras 10.1, 10.2 e 10.3 e 
resumidos na Tabela 10.1. A diferença entre o maior tempo de batelada (controle proporcional) e 
o menor (controle adaptativo) foi de apenas 2, 1 min. 
Na carga 2 (Figuras 10.4, 10.5, 10.6 e Tabela 10.2), a diferença entre os tempos de 
batelada foi da ordem de segundos. 
A maior diferença entre os controladores está nos perfis de razão de refluxo 
(Figuras 10.1 (b) a 10.6 (b)). O controlador por antecipação apresentou perfis mais suaves do que 
os outros dois controladores. A introdução dos critérios para aceitação das saídas dos 
controladores adaptativo e proporcional permite variações abruptas na razão de refluxo, levando 
a perfis menos suaves de R. No controle por antecipação, não foi necessário adotar tais critérios. 
Em todas as bateladas, a composição do destilado recolhido ficou acima do "set-
point" pois, no início da coleta, o vapor do topo sempre estava acima do valor especificado. Tal 
fato não chega a ser um inconveniente, já que a composição especificada pode ser obtida através 
da diluição do produto com parte da mistura restante no refervedor. 
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Figura 10.1- Controle Adaptativo Auto-Ajustável (carga 1) 
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10 
8 
R 
6 
4 
2 
o 200 
Controle por Antecipação (BM) 
X D,SP = 0,55; Rmin = 1 ,0 
400 600 800 
tempo (s) 
(b) 
1000 
1 ,O 
0,9 
0,8 
Ytapo 
0.7 
0,6 
0,5 
0,4 
0,3 
0,2 
0,1 
~as e 
0,0 
o 
Controle Proporcional (Kc variàve!) 
xD,SP = 0,55; Rmín = 1,0; c"' 100; õ = 0,01, f= 30% 
200 400 600 
tempo (s) 
(a) 
800 1000 
Figura 10.3- Controle Proporcional (carga 1) 
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Figura 10.4- Controle Adaptativo Auto-Ajustável (carga 2) 
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Figura I O. 5- Controle por Antecipação (carga 2) 
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Figura 10.6- Controle Proporcional (carga 2) 
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Tabela 10. 1- Comparação entre os controladores (carga 1) 
Controlador faixa da variável desvio tempo de batelada XD,médio 
(Ym)* (s) 
Adaptativo (RLS) -0,045 < Ym < 0,047 855 0,614 
Antecipação (BM) -0,048 < Ym < 0,049 940 0,561 
Proporcional -0,048 < Ym < 0,044 982 0,597 
* Y ru :::::.:: Y topo - Xn,SP 
Tabela 10.2- Comparação entre os controladores (carga 2) 
Controlador faixa da variável desvio tempo de batelada Xo,médio 
(Ym)* (s) 
Adaptativo (RLS) -0,049 < Ym < 0,045 932 0,635 
Antecipação (BM) -0,050 < Ym < 0,043 969 0,617 
Proporcional -0,048 < Ym < 0,048 935 0,639 
*ym =ytopo -XD,SP 
10.2- Conclusões 
Os algoritmos do controle por antecipação e do controle proporcional são mais 
simples do que o do controle adaptativo e apresentam menor número de parâmetros ajustáveis. 
Tanto a estratégia por antecipação quanto a estratégia proporcional são específicas 
para a destilação em batelada. A primeira se baseia no balanço de massa entre o topo e a base da 
coluna e a segunda é proveniente da simulação da operação (resolução das equações diferenciais 
de balanço de massa e energia). O algoritmo do controle adaptativo auto-ajustável é genérico e 
pode ser aplicado em outras operações. 
A ação do controlador adaptativo é calculada a partir de valores atuais e passados 
da variável controlada (Yropo) e da variável manipulada (R), não necessitando de nenhuma 
informação sobre os componentes da nústura, carga inicial, características geométricas da coluna 
e carga térnúca. Todos esses fatores são considerados através da chamada identificação do 
sistema. 
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O controle por antecipação utiliza os valores atuais de composição da base e do 
topo e necessita conhecer o número de moles da carga inicial, a potência fornecida ao refervedor 
e os calores latentes dos componentes da mistura. 
A grande desvantagem do controle proporcional está na determinação "off-line" 
dos parâmetros K, e K2 que dependem das características geométricas da coluna, da carga inicial, 
da potência fornecida ao refervedor, do "set-point" desejado e do conhecimento dos dados de 
equilíbrio líquido-vapor. Quando há alteração em um desses fatores, novos valores de K1 e K2 
devem ser determinados. 
Nas três estratégias, a escolha da razão de refluxo mínimo tem grande influência 
sobre o desempenho do controlador. 
Nos controles adaptativo e proporcional, foram estabelecidos critérios para aceitar, 
ou não, a ação proposta pelo controlador. No controle por antecipação, isso não foi necessário. 
No controle por antecipação e no proporcional, o atraso é considerado 
implicitamente, pois a saída do controlador é calculada com base na composição do refervedor, 
variável que se encontra adiantada em relação à variável controlada (composição do topo). Dessa 
forma, esses controladores são capazes de lidar com possíveis alterações no valor do tempo 
morto durante a operação. Isso não ocorre no controle adaptativo, uma vez que o atraso é 
explicitamente considerado no modelo como um parâmetro fixo. 
Comparando-se o desempenho das três estratégias para uma mesma precisão de 
controle, a diferença entre os tempos de batelada não é significativa. Porém, o perfil de razão de 
refluxo do controlador por antecipação é mais suave do que os perfis de R obtidos com os 
controladores adaptativo e proporcional. 
CAPÍTULO 11- COMPARAÇÃO ENTRE OS 
SISTEMAS DESTILANTES 
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11- COMPARAÇÃO ENTRE OS SISTEMAS DESTILANTES 
Nos perfis de composição do topo, é possível identificar as seguintes regiões: 
• Região Não Controlada: a variável de interesse (Ytoro) se encontra acima do "set-point". A 
razão de refluxo é mantida constante e igual ao valor mínimo pré-estabelecido. Corresponde ao 
período que vai desde o início da coleta do produto até o instante em que a composição do 
topo atinge pela primeira o valor especificado. 
• Região Controlada: atingido o "set-point", o controle começa a atuar sobre o sistema e a razão 
de refluxo é variada a fim de manter Ytopo próximo ao valor desejado. 
O ruído presente nas medidas de temperatura podem causar flutuações nos valores 
de composição inferidos. A ação do controlador também introduz oscilações no sistema. Na 
região não controlada, as flutuações são causadas apenas por ruídos nas medidas de temperatura. 
Porém, na região controlada, as flutuações ocorrem não só devido aos ruídos, mas também 
devido à ação do próprio controlador. 
A amplitude das flutuações causadas por ruídos nas medidas de temperatura 
depende do sistema em questão e da faixa de composição considerada. Nas proximidades do 
ponto de azeotropia da mistura etanol/água, o sistema é bastante sensível ao ruído, pois pequenas 
variações na temperatura correspondem a grandes variações na composição (conforme discutido 
no Capítulo 6). Tal fato justifica a grande flutuação nos valores de composição observada quando 
Ytopo > 0,60 (Figura 11. 1). Para o sistema etano!/ água, o valor do "set-point" escolhido foi sempre 
menor ou igual a 0,60. Dessa forma, a região de maior flutuação de Ytopo coincidiu com a região 
não controlada nas bateladas feitas com essa mistura. 
Para fins de comparação, foram feitas algumas corridas experimentais com o 
sistema etanol/1-propanol, cujo comportamento se aproxima do ideal. 
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ETANOUÁGUA 
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Figura 11 1- Flutuações de Ytopo na região não controlada 
11.1- Sistema Etanoi/1-Propanol 
11.1.1- Equilíbrio Líquido-Vapor 
O sistema etanol/1-propanol tem comportamento próximo ao ideal e, portanto, a 
Lei de Raoult pode ser utilizada. As Figuras 11.2 (a) e (b) apresentam as curvas de equilíbrio 
líquido-vapor para esse sistema. Pelas suas características termodinâmicas, pode-se antecipar que, 
nas regiões mais concentradas em etano! (xEtoH > 0,60), o sistema etanol/1-propanol é menos 
sensível a variações de temperatura do que o sistema etanollágua. 
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Figura 11.2- Curvas de equilíbrio líquido-vapor do sistema etano!/! -propanol a P = 760 mmHg 
11.1.2- Calor Latente de Vaporização 
De forma semelhante ao sistema etanol/água, a diferença entre os calores latentes 
de vaporização do etano! e do 1-propanol não é muito significativa. Sendo L\H~::;n (T,b .. Eton) = 
9260 cal/mo!, L\H;_·;,op. (T,h .. I-ITovJ = 9980 cal/mo! e desejando-se manter Vwr = 100 moles/h, para 
uma variação no refervedor de O os; xb.EtOH os; 0,30 , tem-se que a potência fornecida deve variar 
entre 1160 W > Pot > 1135 W. Isso corresponde a uma variação de apenas 2,2% na carga 
térmica. Portanto, para o sistema etanolll-propanol, optou-se pela operação com potência 
constante. 
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11.2- Testes Experimentais (Sistema Etanoi/1-Propanol) 
Para Mbo = 47,3 moles, Xbo,EtoH = 0,296, xo,sp = 0,80, Rmm = 1,5 e Pot = 1250 W, 
foram realizadas bateladas com cada um dos três controladores. Ao final dos experimentos, a 
composição média do destilado foi medida com um refratômetro. Os resultados são apresentados 
nas Figuras I 1.3, 11.4, 11.5 e resumidos na Tabela 11.1. 
Tabela 11.1- Etanoi/1-Propanol 
Mb = 47 3 moles· Xb EtOH =o 296· Xosp =o 80· Rm· = 1 s· Pot = 1250 w o 
' ' 
o 
' ' ' ' 
m , ' 
Controlador faixa da variável desvio 
(Ym)* 
Adaptativo (RLS) -0,041 < Ym < 0,040 
Antecipação (BM) -0,049 < Ym < 0,051 
Proporcional -0,035 < Ym < 0,043 
* y m ::::: Y topo - XD,SP 
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Figura 11.3- Etanoi/1-Propanol: Controle por Antecipação baseado no Balanço de Massa 
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Controle Proporcional com Ganho Variável 
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Figura 11.4- Etanol/1-Propanol: Controle Proporcional com Ganho Variável 
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Figura 11.5- Etanol/1-Propanol: Controle Adaptativo Auto-Ajustável 
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A grande diferença entre as bateladas feitas com o sistema etanol/1-propanol e 
aquelas feitas com o sistema etanol/água diz respeito às regiões não controladas. As Figuras 11.3 
(a) a 11.5 (a) mostram que as flutuações de Ytopo na região não controlada são bem menores no 
sistema etanol/1-propanol do que no sistema etanol/água. Ou seja, o sistema etanol/1-propanol é 
menos sensível ao ruído presente nas medidas de temperatura. 
Em termos de controle, os resultados foram semelhantes aos obtidos com o binário 
etanollágua. A diferença entre os tempos de batelada dos três controladores não foi relevante 
(inferior a I ,3 min) e o controlador por antecipação apresentou perfis mais suaves do que os 
outros dois controladores. 
Não foram observadas melhorias na precisão de controle, ou seja, a variável desvio 
foi mantida em faixas semelhantes às das corridas feitas com o sistema etanol/água. Como no 
início da coleta a composição do vapor do topo estava acima do "set-point", a composição média 
do destilado ficou acima do valor especificado em todos os experimentos. 
Os parâmetros dos controladores sintonízados para o sistema etanol/água (Ta, Llt, 
&, õ, f, a., ... ) foram utilizados com sucesso nas bateladas feitas com etanol/1-propanol, sendo 
necessário ajustar apenas o valor de Rmin· 
A Figura 11.6 compara os resultados experimentais com os resultados do 
simulador. Apesar da presença de ruídos, o perfil de composição da base da coluna apresenta o 
mesmo comportamento obtido no simulador. Quanto à composição do topo, nota-se que o tempo 
necessário para Ytopo atingir pela primeira vez o valor do "set-point" foi maior do que o tempo 
predito na simulação. Essa diferença pode ser atribuída ao tempo morto (atraso) existente na 
coluna, uma vez que esse fator não é considerado na simulação. 
A Tabela 11.2 compara o real (experimento) com o ideal (simulação). O termo 
"ideal" é aqui empregado pois na simulação o controle é perfeito (Ym = 0), não há presença de 
ruídos, o tempo morto é desprezado, o divisor de refluxo é perfeito, o sistema é adiabático, a 
razão de refluxo é sempre crescente. Tais simplificações na modelagem do sistema justificam a 
diferença existente entre o volume de destilado efetivamente recolhido e o volume de destilado 
calculado pelo simulador. Apesar disso, os resultados obtidos em termos de controle podem ser 
considerados muito satisfatórios. 
Simulação 
Experimento 
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Controle Proporcional com Ganho Variável 
Mbo = 47,3 moles; Xoo,EtOH = 0,296; Xo.sP = 0,80 
1,0 Rm" = 1 ,5; Pot = 1250W; o= 0,01; f= 30%; c= 100 
Ytopo 
0,6 
--Experimento 
- • ~ • · Simulador 
0,4 
0,2 
o.o-t--~-.---·--.-~-.-~---.~ 
o 500 1000 1500 2000 
tempo (s) 
Figura 11 .6- Comparação entre experimento e simulação 
Tabela 11.2- Comparação entre experimento e simulação 
(batelada representada na Figura li 6) 
Volume destilado faixa da variável desvio 
recolhido (ml)* (Ym) 
790 Ym=O 
600 -0,035 < Ym < 0,043 
XD,médio 
0,830 
0,817 
* para o mesmo tempo de batelada 
11.3- Conclusões 
A comparação feita entre o sistema etanol/água e o sistema etanol/1-propanol 
comprova que o alto grau de oscilação observado na região não controlada das bateladas feitas 
com etanoVágua está relacionado às propriedades termodinâmicas dessa mistura e à precisão da 
temperatura lida. Para o sistema etanol/água na faixa XEtoH > 0,60 , a precisão de ± I °C não é 
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suficiente para uma boa inferência da composição, porém para o binário etanol/1-propanol essa 
precisão mostrou ser adequada para toda faixa de composição (O:; XEtoH :; 1 ,0). 
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12- CONCLUSÕES E SUGESTÕES 
O programa simulador desenvolvido permitiu testar diferentes estratégias de 
controle e ajudou na escolha das condições operacionais a serem utilizadas nas corridas 
experimentais. 
Uma coluna de destilação em batelada com lO pratos perfurados foi montada no 
Laboratório de Controle/DESQ. Desenvolveu-se também um sistema que permite monitorar, 
operar e controlar o processo automaticamente através de um microcomputador conectado "on-
line" à coluna. Esse sistema é composto de um computador sensores circuitos elétricos 
' ' ' 
atuadores, placa ADIDA e um programa para aquisição de dados e controle. Com as devidas 
modificações, o sistema desenvolvido pode ser utilizado para automação de outras operações 
unitárias. 
Quanto ao condicionamento digital dos sinais, o filtro exponencial duplo com a = 
0,5 foi o mais adequado para leitura das temperaturas durante a destilação em batelada, pois 
reduziu o nível de ruído sem introduzir um atraso significativo na malha de controle. 
As três estratégias de controle implementadas na coluna de destilação em batelada 
consegmram atingir o objetivo proposto: monitorar e operar a coluna através de um 
microcomputador conectado "on-line", mantendo a composição do destilado constante através da 
variação da razão de refluxo. 
Os algoritmos do controle por antecipação e do controle proporcional são mais 
simples do que o do controle adaptativo e apresentam menor número de parâmetros sintonizáveis. 
Porém, exigem mais informações a respeito do sistema. No controle por antecipação, os dados 
necessários (número de moles da carga inícial, potência fornecida ao refervedor e calores latentes 
dos componentes da mistura) são fáceis de serem obtidos. A etapa "off-line" do controle 
proporcional depende das características geométricas da coluna, da carga inícial, da potência 
fornecida ao refervedor, do "set-point" desejado e do conhecimento dos dados de equilíbrio 
líquido-vapor. O controle adaptativo auto-ajustável não necessita de nenhuma informação inicial, 
pois, a partir de valores atuais e passados das variáveis de entrada e saída, consegue fazer a 
chamada "identificação do sistema". 
Comparando-se o desempenho dos três controladores para uma mesma precisão de 
controle, a diferença entre os tempos de batelada não é signíficativa. Porém, o perfil de razão de 
Capítulo 12- Conclusões e Sugestões 131 
refluxo do controlador por antecipação é mais suave do que os perfis de R obtidos com os 
controladores adaptativo e proporcional. 
Nas três estratégias, a escolha da razão de refluxo mínimo tem grande influência 
sobre o desempenho do controlador. 
A influência do nível de ruído das medidas de temperatura na inferência da 
composição depende das propriedades termodinâmicas da mistura a ser destilada. Para o sistema 
etanol/água na faixa XEtoH > 0,60 , foram observadas grandes oscilações nos valores de 
composição pois, nesse caso, a precisão de ± 1 "C não é suficiente para uma boa inferência. 
Porém, para o binário etanol/1-propanol, essa precisão mostrou ser adequada para toda faixa de 
composição (O~ XEtoH ~ 1,0). 
O nível de ruído pode ser reduzido através do isolamento de cabos e aterramento e 
a precisão da temperatura lida pode ser melhorada com o uso, por exemplo, de termoresistores de 
platina que fornecem uma precisão de O, 1 "C. 
Seria interessante realizar experimentos utilizando o controlador de potência para 
manter constante a vazão de vapor de sistemas cujos componentes apresentem diferenças 
signíficativas nos calores latentes de vaporização, verificando se há alguma vantagem na operação 
com vazão de vapor constante em relação á operação com vazão de vapor variável. 
No presente trabalho, foram estudados sistemas binários ideais e não-ideais. O 
passo seguinte seria o controle de colunas de destilação em batelada multicomponentes. Acredita-
se que, nesse caso, o grande desafio não está no desenvolvimento de estratégias de controle, mas 
sim no desenvolvimento do algoritmo de inferência da composição. 
Desenvolvida a estrutura básica de aquisição de dados e controle, é possível inserir 
subrotinas que visem a otimização de algum parâmetro (minimização do tempo de batelada, 
maximização de lucros e outros). 
Não se pode negar a importância da simulação no estudo de equipamentos e 
desenvolvimento de controladores. Porém, deve-se ter em mente que alguns fatores que podem 
afetar a operação, tais como presença de ruídos e tempo morto, nem sempre podem ser 
considerados na modelagem matemática. Os testes experimentais são, então, fundamentais para 
confirmar e garantir que o controlador desenvolvido seja capaz de lidar com todos esses fatores 
não inseridos no modelo. 
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APÊNDICES 
A- Algoritmo do Programa de Inferência da Composição para Sistemas 
Binários Não-Ideais 
O método de Newton consiste na resolução do seguinte sistema de dimensão n : 
- - -J xP =-F 
J = Jacobiano do sistema 
p ( )' ( k+l k Hl k k+l k)t 
=pt,Pz,···,Pn =x1 ·-xl,x2 -x2, ... ,xn -xn 
F=(Fp F,,. 'F.)' ; F;(x,, x,, ... , xn)=O,para l:<;j:<;n 
As derivadas do Jacobiano podem ser calculadas pela seguinte aproximação: 
Após o cálculo de J e F, o sistema pode ser resolvido pelo método de Eliminação 
de Gauss, obtendo-se então o vetor P . O novo valor de x é dado por: 
->k+1 ---. k p-x =X + 
Para o problema de inferência da composição de sistemas binários não ideais, têm-
se que: 
F P"' P'" P - O l = I XI y l + 2 Xz y 2 - -
F, = x1 + x 2 - I = O 
O algoritmo do programa consiste em: 
I< Declaração de variáveis< 
2< Chute inicial de x, e x 2 
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3 < Calcular o vetor F através da subrotina "funções( )" < Nessa subrotina, os coeficientes de 
atividade são calculados pela subrotina "ativ( )"< 
4< Para cada variável (I :o: i :o: dim, dim =dimensão do sistema que, no caso, vale 2): 
4 <I< Calcular incremento ll:x; < 
-> 
4.3 < Calcular FD através da subrotina "funções( )" < 
4A Calcular coluna i do Jacobiano : 
(FD -F) J « = ' J , I :o: J< :0: dim 
J> A 
Ll.Xi 
4.5. Decrementar x< (x< = x< - llx<) I 1 1 1 , 
s< F=-F< 
6< Resolver o sistema por Eliminação de Gauss (subrotina "gauss( )")< 
7. Imprimir número da iteração, x e P < 
8< Calcular o valor da variável "verifica"< A variável "verifica" é tal que: 
se "verifica" >O=? pelo menos um elemento de Pé maior que "erro" 
se "verifica" =O=? todos os elementos de P são maiores que "erro" 
9< Repetir 3, 4, 5, 6, 7 e 8 enquanto "verifica" for diferente de zero< 
I O< Calcular : 
P"' 2 x, y 2 
y, = p < 
B- Fluxograma do Programa de Aquisição de Dados e Controle 
BEG!N 
Declaração de variáveis 
e subrotinas 
Definição de variáveis 
(R. Ta. "set-point", etc.) 
"Set-up" placa ADIDA 
Aquisição de dados 
(refluxo total) 
STOP 
"ENTER~ 
pressionady 
SIM 
Início coleta 
R=F,.,;, 
Sequência de comandos 
a cada Ta 
(vide fluxograma 2) 
Fechar arquivos 
de dados 
NÃO 
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C- Fluxograma 2: Sequência de Comandos a Cada Período de Amostragem (Ta) 
Válvula posição refluxo 
e seleção canal 6 
1 
\eitura e filtrage/ 
termopar topo 
l 
Inferência composição 
topo 
1 
Válvula posição refluxo 
e seleção canal2 
1 
\eitura e filtrageJ 
termopar base 
l 
Inferência composição 
base 
1 
\ Impressão tela gráfica de : j 
temperaturas e composições 
1 
Cálculo da potência I 
! 
\nvio potência pelf 
salda analógica 
l 
Subrotina de controle 
l 
I Atualiza R I 
l I Cálculo de tD, tL, dt e t l.l.UUta I 
L 
1 Espera t l.l.UUta 1 
1 
Válvula posição destilado 
1 
1 Espera tD I 
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D- Dispersão Líquido-Vapor Durante a Operação da Coluna de Destilação em Batelada 
A y 
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ABSTRACT 
ABSTRACT 
The benefits to be gained from automation of batch processes are many: increased 
production, improved product quality, lower costs and greater safety. Batch distillation, which has 
been widely used in industry, provides operating flexibility but its non-linear and unsteady 
behaviour makes control and automation a challenge. Experimental works on batch distillation are 
rare, mainly in control area, and they are limited to ideal systems. Works with non-ideal systems 
have not been found in literature. 
Considering the lack of practical works, the interest in process automation and the 
growing importance ofbatch distillation, the present work studied experimentally the operation of 
a pilot-scale batch distillation colunm controlled by a microcomputer connected on-line to the 
process. The interface between the computer and the process was achieved by an ADIDA 
converter. Control strategies were developed to keep the distillate purity ( controlled variable) 
constant by varying the reflux ratio (manipulated variable). 
The first step was the development of a batch distillation column simulator to test 
different control strategies. Simulation results of three controllers were good, so they were 
implemented experimentally: a self-tuning regulator (STR), a feedforward controller (FC) based 
on mass balance and a proportional controller (PC) based on simulation results. Some issues 
which were not taken into account in the colunm simulation, such as inference of composition and 
presence of noise, had then to be considered. 
Because o f the high cost and complexity o f on-line analysers, a methodology was 
developed to infer compositions of non-ideal binary systems from temperature measurements. The 
top colunm and still temperatures were measured with thermocouples. In order to reduce the 
noise levei, different digital filters were implemented and tested. 
At each sampling period, the computer sent a digital signal to select the top or 
bottom thermocouple channel. The analogue output signals of the temperature sensors were 
amplified, converted to digital signals, read and filtered by the computer. The temperature 
measurements were used to infer the top vapour composition and the still composition. The 
current data and, depending on the chosen control strategy, the past data were used to calculate 
the reflux ratio to keep the distillate purity at the set-point. The reflux ratio was then implemented 
with a magnetic valve controlled by the computer. 
Tests were carried out with the non-ideal system ethanol/water and with the ideal 
system ethanol/1-propanol. The three controllers have shown good performance. For the same 
control accuracy, the difference in batch time was negligible. The main difference was found to be 
in the reflux ratio profile. The F C' s reflux ratio pro files were smoother than the ones obtained 
with the STR and with the PC. 
The influence of the n01se of temperature measurements on the inferred 
compositions depends on the thermodynamic properties of each system. For the ethanollwater 
system, a higher levei of oscillations was present when the top vapour composition was above O. 6 
because the available precision of ± 1 °C was not good enough to infer accurate composition 
values. However, for the ethanol/1-propanol system, this precision has shown to be suitable for 
the full composition range. 
